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Chanson liminaire 
 
La station – Jeanne Cherhal 
 
Comme j'aimais le dimanche, 
Quand dans la R9 blanche 
De papa nous allions visiter la station. 
 
En famille on partait, 
Mais jamais il n'avouait 
Que c'était la station 
La vraie destination. 
 
Pour ce genre d'aventure 
Il faut une couverture, 
Une balade officielle 
Un peu plus consensuelle. 
 
Un but pédagogique, 
Un prétexte classique. 
 
Une simple sortie de fin d'après-midi. 
 
Marcher en contournant l'hippodrome ou 
l'étang, 
Dire bonjour à grand-père dans l'allée du 
cimetière. 
 
Alors on y allait comme si de rien n'était, 
Et puis sur le retour on faisait le détour. 
 
Mieux que le vent d'été, 
Que les embruns salés, 
Mieux que l'herbe coupée, 
O effluve adoré de la station d'épuration. 
 
Pour vérifier une vanne, 
Pour constater une panne 
Ou par pure précaution, 
Tout mobile était bon 
Même après dix-neuf heures. 
 
Même le jour du seigneur, 
Aller à la station c'était sa dévotion. 
 
Alors je jubilais. 
 
Car avec lui, j'entrais 
Dans l'inquiétant palais 
Dont il avait les clefs. 
 
Devant les eaux stagnantes 
Je me sentais vivante, 
Dans l'odeur de moisi 
Je me trouvais jolie. 
 
Je n'allais pas, enfant, 
Regarder l'océan 
Pour dans l'azur me perdre, 
Mais au bord de la merde. 
 
Et sachez qu'en hiver, 
Inhaler au grand air 
Le ventre de la terre, 
On dirait du Baudelaire. 
 
Mieux que le vent d'été, 
Que les embruns salés, 
Mieux que l'herbe coupée, 
Ô effluve adoré de la station d'épuration. 
 
Depuis ces heureux jours, 
Je nourris un amour 
Pur et immodéré 
Pour les éviers bouchés, 
Les restes de savon 
Qui engluent les siphons, 
Les cheveux par poignées 
Qui obstruent les bidets. 
 
J'ai acquis la passion 
Des canalisations. 
 
Rien à mon cœur ne vaut 
La vue d'un château d'eau. 
 
Quand d'autres ont le dégoût 
Des remontées d'égouts, 
Je n'aime rien tant que 
Leur doux parfum aqueux. 
 
Qu'un lavabo douteux 
Se présente à mes yeux, 
Qu'une baignoire inonde 
Le sol d'une eau immonde, 
J'ai la ventouse au poing 
Et la technique au point. 
Intensément, j'aspire. 
 
On dirait du Shakespeare. 
 
Mieux que le vent d'été, 
Que les embruns salés, 
Mieux que l'herbe coupée, 
Ô effluve adoré de la station d'épuration. 
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Lettres latines 
Symbole Descriptif Unité Dimension 
 
a petit axe d’une bulle ellipsoïdale m L 
Am 
surface membranaire ou surface filtrante de 
la membrane m
2
 L2 
b grand axe d’une bulle ellipsoïdale m L 
C quantité de matière déposée sur la 
membrane par unité de volume g.L
-1
 M.L-3 
C0 concentration en sel injecté g.L-1 M.L-3 
C0, C0* facteurs de correction du modèle de flux de dérive (Zuber et Findlay) - - 
C(t)
 
concentration de sel à un instant t à la 
sortie du module g.L
-1 M.L-3 
dbulle diamètre d’une bulle m L 
Dc diamètre du carter m L 
de diamètre équivalent d’une bulle m L 
Df diamètre du faisceau à la base m L 
Dfibres diamètre externe de la fibre m L 
dH diamètre hydraulique m L 
dp diamètre des pores m L 
Eair 
consommation énergétique  
spécifique à l’aération kWh.m
-3
 M.L-1.T-2 
E(t) paramètre de distribution des temps de 
séjour à l’instant t s
-1 T-1 
E(θ)
 
paramètre de distribution des temps de 
séjour adimensionalisé -
 
- 
Edissipée/V energie dissipée par m3 d’eau W.m-3 M.L-1.T-3 
Em longueur d’onde d’émission nm L 
Ex longueur d’onde d’excitation nm L 
F(θ)
 
rapport des concentrations à l’instant t et 
totale, nombre adimensionalisé - - 
g
 
constante de gravitation m.s-2 L.T-2 
h hauteur m L 
h hauteur d’eau dans les tubes 
manométriques m L 
h’ hauteur entre la prise de pression et le point à pression atmosphérique m L 
Hc hauteur des modules membranaires m m 
he hauteur du point d’entrée du module m L 
hs hauteur du point de sortie du module m L 
J flux local L.h-1.m-2 L.T-1 
Nomenclature 
 32 
Jav flux moyenné sur la surface L.h-1.m-2 L.T-1 
Jc flux critique L.h-1.m-2 L.T-1 
Jp net flux de perméat net L.h-1.m-2 L.T-1 
Jp flux de perméat L.h-1.m-2 L.T-1 
l largeur m L 
L longueur m L 
Lc longueur du carter membranaire m L 
Lfibre longueur totale de la fibre m L 
Lp perméabilité L.h-1.m-2.bar-1 L2.T.M-1 
Lutile longueur utile de la fibre m L 
MES matières en suspension g.L-1 M.L-3 
nfibres nombre de fibres - - 
Patm pression atmosphérique bar L-1.M.T-2 
PDc densité de fibre au sein du carter - - 
PDf densité de fibre au sein du faisceau - - 
Pe pression en entrée du module bar L-1.M.T-2 
Pm périmètre mouillé m L 
Pp pression côté perméat bar L-1.M.T-2 
Ps pression en sortie du module bar L-1.M.T-2 
PTM pression transmembranaire bar L-1.M.T-2 
Qg débit de gaz Nm3.h-1 L3.T-1 
Qg net débit de gaz net Nm3.h-1 L3.T-1 
Ql débit de liquide Nm3.h-1 L3.T-1 
Qla débit de liquide ascendant Nm3.h-1 L3.T-1 
Qla débit de liquide descendant Nm3.h-1 L3.T-1 
Qp débit de perméat Nm3.h-1 L3.T-1 
Rc résistance de colmatage m-1 L-1 
Rm résistance membranaire m-1 L-1 
Sa section de l’annulaire, autour du faisceau m2 L2 
SADm demande spécifique en aération  par mètre carré de membrane Nm
3
.h-1.m-2 L.T-1 
SADp demande spécifique en aération  par mètre cube de perméat Nm
3
.m-3 - 
Sbase section droite à la base des fibres m2 L2 
Sc section droite du carter m2 L2 
Sentrée section d’entrée perpendiculaire au module m2 L2 
Sf section droite du faisceau m2 L2 
Sfibres section droite des fibres m2 L2 
Sg surface occupée par le gaz m2 L2 
Slibre section droite libre m2 L2 
Nomenclature 
 33 
Sl f section droite libre à l’intérieur du faisceau m2 L2 
Sm surface mouillée m2 L2 
t temps s T 
tcrit temps critique s T 
TRc taux de remplissage du carter m3.m-2 L 
U vitesse du fluide m.s-1 L.T-1 
Ubulle vitesse d’ascension d’une bulle m.s-1 L.T-1 
Ugs vitesse superficielle du gaz m.s-1 L.T-1 
Ul vitesse du liquide m.s-1 L.T-1 
Ula vitesse de liquide ascendante m.s-1 L.T-1 
Ul base vitesse de liquide à la base des fibres m.s-1 L.T-1 
Uld vitesse de liquide descendante m.s-1 L.T-1 
Ul entrée vitesse de liquide en entrée de module m.s-1 L.T-1 
Ul fût vide vitesse du liquide en fût vide m.s-1 L.T-1 
Uls vitesse superficielle du liquide m.s-1 L.T-1 
Um vitesse du mélange m.s-1 L.T-1 
Urel vitesse relative gaz par rapport au liquide m.s-1 L.T-1 
Utrans vitesse superficielle de gaz de transition m.s-1 L.T-1 
UT vitesse terminale d’ascension des bulles m.s-1 L.T-1 
V volume filtré L L3 
Vb volume total des billes (HPLC) mL L3 
Vc volume du carter m3 L3 
Vfibres volume occupé par les fibres m3 L3 
Vg volume occupé par le gaz m3 L3 
Vl volume occupé par le liquide m3 L3 
Vlibre volume libre m3 L3 
VT volume total de la colonne d’HPLC mL L3 
V0 volume mort de la colonne d’HPLC mL L3 
Ze hauteur du point de pression en entrée m L 
Zs hauteur du point de pression en sortie m L 
 
Lettres grecques 
α résistance spécifique du dépôt m.kg-1 L.M-1 
ε0 rétention gazeuse dans l’espace annulaire - - 
εg rétention gazeuse  - - 
εl rétention liquide - - 
εtrans rétention gazeuse de transition s T 
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µ temps de séjour moyen - - 
µl viscosité dynamique du liquide Pa.s L-1.M.T-1 
ρg masse volumique du gaz kg.m-3 M.L-3 
ρl masse volumique du liquide kg.m-3 M.L-3 
σ tension de surface du liquide N.m-1 L-1.M3.T-2 
σ2 variance réduite - - 
σ2t variance s2 T2 
θ temps adimensionnalisé - - 
τ temps de séjour théorique s T 
 
Nombres adimensionnels 
Bo nombre de Bond 
Eo nombre d’Eötvös 
Mo nombre de Morton 
Re nombre de Reynolds 
Re
 avec fibres nombre de Reynolds en considérant les fibres 
Re
 base nombre de Reynolds à la base du faisceau 
Re
 entrée nombre de Reynolds en entrée du module 
Re
 fût vide nombre de Reynolds en fût vide 
Rebulle nombre de Reynolds d’une bulle 
Rem nombre de Reynolds de mélange 
 
Abréviations 
Symbole Descriptif 
BA boue activée 
BAM bioréacteur à membranes 
BAMI bioréacteur à membranes immergées 
CFD computational fluid dynamics 
COD carbone organique dissous 
COT carbone organique total 
DTS distribution des temps de séjour 
EPS exopolymères 
HPLC-SEC high performance liquid 
chromatography-size exclusion 
MEB microscope électronique à balayage 
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MES matières en suspension 
PEG polyéthylène glycol 
PES polyethersulfone 
PN protéines 
PMS produits microbiens solubles 
PS polysulfone 
PVDF polyfluorure de vinylidène 
RP réacteur piston 
RPA réacteur parfaitement agité 
TSB temps de séjour des boues 
UF ultrafiltration 
UV signal ultraviolet  
 
Nomenclature des modules  
- 1SS: module contenant 1 faisceau de petit diamètre (S) avec des fibres de petit diamètre (S) 
- 1MS: module contenant 1 faisceau de diamètre moyen (M) avec des fibres de petit diamètre (S) 
- 3MS: module contenant 3 faisceaux de diamètre moyen (M) avec des fibres de petit diamètre (S) 
- 1LS: module contenant 1 faisceau de grand diamètre (L) avec des fibres de petit diamètre (S) 
- 1LL: module contenant 1 faisceau de grand diamètre (L) avec des fibres de grand diamètre (L) 
- Vide: module à la géométrie identique aux modules précédents mais ne contenant aucune fibre 
(utilisé pour la caractérisation hydrodynamique gaz-liquide) 
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[1] http://www.un.org/events/water/factsheet.pdf 
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Réduire de moitié, d'ici à 2015, le pourcentage de la population qui n'a pas accès de façon durable 
à un approvisionnement en eau potable et à un système d'assainissement de base est l’un des 
Objectifs du Millénaire pour le Développement, fixés par les Nations Unies en 2000. Les chiffres sont 
éloquents : plus d'un milliard de personnes n'a pas accès à une eau propre à la consommation, 
2,6 milliards d'êtres humains n'ont pas de système d'assainissement et plus de 2,2 millions de 
personnes meurent chaque année – ainsi qu’un enfant toutes les huit secondes – de maladies liées à 
la mauvaise qualité de l'eau et à des conditions sanitaires déplorables. La consommation en eau a été 
multipliée par six au cours du dernier siècle, soit deux fois plus vite que l’accroissement 
démographique. Il faut souligner que 90% des eaux usées et 70% des rejets industriels sont évacués 
sans traitement. Améliorer le traitement de l'eau est un défi majeur, aujourd'hui et pour les décennies 
à venir [1,2].  
Dans ce contexte, la commission européenne finance de nombreux projets sur l’assainissement de 
l’eau. Quatre d’entre eux (AMEDEUS, EUROMBRA, MBR-TRAIN et PURATREAT) portent sur le 
développement de la technologie des bioréacteurs à membranes (BAM) appliquée au traitement des 
eaux. Près de cinquante sociétés et institutions européennes et internationales sont impliquées, pour 
un budget de 15 millions d’euros. C’est la plus grande coopération de recherche à travers le monde 
dédiée aux bioréacteurs à membranes depuis leur essor au début des années 1990. L’objectif fixé est 
d'apporter des connaissances scientifiques, d'optimiser le procédé et de proposer des progrès 
technologiques pour le marché futur des bioréacteurs à membranes [3]. Ce travail de thèse s’intègre 
dans le projet EUROMBRA qui regroupe dix-sept partenaires européens et internationaux : douze 
universités et institutions, dont l’INSA de Toulouse, et cinq partenaires industriels, dont le fabricant de 
membranes Polymem (Toulouse, France). 
 
Ainsi, les bioréacteurs à membranes sont une technologie récente en plein essor – plus de vingt 
installations BAM à l’échelle industrielle par an dans le traitement des eaux usées domestiques [4] – 
dont le principal facteur limitant reste le colmatage membranaire, qui engendre notamment des coûts 
de fonctionnement élevés. Contrôler ce colmatage permettra aux bioréacteurs à membranes de 
devenir réellement compétitifs face aux procédés conventionnels actuellement utilisés. Malgré cette 
problématique industrielle simple, la problématique scientifique reste complexe. 
L’injection d’air est couramment utilisée dans les systèmes BAM pour contrôler le colmatage mais 
l’optimisation de l’aération n’est pas aboutie à cause d’un manque de connaissances sur les 
mécanismes induits par la présence d’air, tant sur la phase liquide que sur les membranes. La 
difficulté de mener à terme une optimisation vient sans aucun doute de la diversité des modules 
membranaires existants et des multiples configurations des systèmes de filtration. Rappelons par 
exemple que le module membranaire peut être situé dans le bioréacteur, ou à l’extérieur de celui-ci, 
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avec ou sans recyclage du concentrat vers le bioréacteur (respectivement en filtration semi-frontale et 
frontale). En configuration semi-frontale, précisons que les conditions de circulation de liquide pour le 
recyclage diffèrent nettement en fonction du type de membrane : vitesses élevées pour les 
membranes tubulaires avec une filtration interne/externe, vitesses faibles pour les fibres creuses 
externe/interne.  
De manière plus précise, il est indéniable que l’hydrodynamique d’un tel procédé, que l’on peut 
assimiler à un système gaz/liquide/solide (le solide étant représenté par les membranes) sera 
dépendante des volumes d’air et de liquide présents autour des membranes. Dans le cas de 
membranes fibres creuses, ils dépendront ainsi de la densité de fibres présentes ainsi que leur 
disposition. Une caractérisation hydrodynamique à la fois qualitative et quantitative de chaque 
système est alors nécessaire afin de pouvoir comprendre comment optimiser l’aération pour minimiser 
le colmatage. Cependant, une caractérisation hydrodynamique locale requiert souvent des outils 
complexes et parfois délicats à mettre en œuvre dans certaines géométries. Ce manque de 
connaissances conduit à s’accorder sur le fait que la comparaison des systèmes de filtration reste 
difficile car les essais sont en fait réalisés dans des conditions opératoires différentes, sans 
paramètres d’aération pertinents pour faciliter la comparaison. 
 
Dans ce contexte scientifique, le Laboratoire d’ingénierie des systèmes biologiques et des 
procédés (LISBP) développe depuis un certain nombre d’années des études à différentes échelles 
pour comprendre l’influence de l’aération sur les performances des bioréacteurs à membranes 
(Guibert, 2000 ; Espinosa-Bouchot, 2005 ; Martinelli, 2006 ; Stricot, 2008). Actuellement, la 
configuration BAM étudiée au laboratoire est celle à boucle externe avec injection d’air à la base du 
faisceau membranaire pour prévenir le colmatage. Ce choix est l’aboutissement de travaux réalisés 
en partenariat avec Polymem. En particulier pour les choix de la configuration d’un module avec des 
fibres creuses externe-interne libres confinées dans un carter et d’un fonctionnement en semi-frontal 
avec une circulation du liquide à faible vitesse qui se sont appuyés sur les travaux de thèse 
d’Espinosa-Bouchot (2005). La question qui se pose maintenant concerne l’arrangement du faisceau 
de fibres dans le module : quelle densité de fibres, quelle taille du faisceau, combien de 
faisceaux, etc. ? Il est donc important de connaitre l’influence des conditions hydrodynamiques sur les 
performances de filtration dans ces différents modules.  
Il est également reconnu que l’influence des conditions d’aération sur le colmatage dépend des 
caractéristiques du fluide filtré. La complexité du fluide biologique composé à la fois de particules, de 
matières minérales, de flocs biologiques, de bactéries libres, de composés de type exopolymères 
sous forme soluble ou colloïdale l’explique en partie. Il est d’ailleurs alors possible de considérer une 
quatrième phase solide, lors de la prise en masse du faisceau. D’une part, on peut penser que 
l’hydrodynamique induite dans la phase liquide n’aura pas les mêmes effets sur le colmatage dit 
"à court terme" et celui dit "à long terme". Les effets des contraintes hydrodynamiques au voisinage de 
la membrane ne sont pas les mêmes en fonction de la taille, de la densité des particules ou flocs, par 
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exemple. D’autre part, on peut penser que les conditions de filtration (flux de perméat, filtration 
continue ou discontinue, etc.) sont liées à l’effet de l’aération sur le colmatage. 
L’objectif majeur de ce travail de thèse est de caractériser le colmatage et l’hydrodynamique dans 
les bioréacteurs à membranes en fonction de la configuration du module et de l’aération. 
 
Pour caractériser l’influence des conditions opératoires d’aération et de circulation liquide sur le 
colmatage dans ce type de BAM, il convient de choisir une échelle de temps et un type de fluide. Le 
choix a été fait de travailler à court terme avec, dans un premier temps, un colmatage de type 
particulaire pour étudier l’influence de la géométrie du module. La démarche adoptée a consisté à 
quantifier les performances de filtration dans ce cas, tout en caractérisant l’hydrodynamique globale 
du système avec des outils faciles à mettre en œuvre et issus du domaine du Génie des Procédés, 
tels que la mesure de rétention gazeuse et la distribution des temps de séjour. Les essais de filtration 
et de caractérisation hydrodynamique ont été mis en œuvre sur un même pilote bioréacteur à 
membranes à échelle semi-industrielle (surfaces de filtration allant de 0,75 à 3,02 m2). 
 
Ce travail de thèse se compose de cinq chapitres : 
Le premier chapitre abordera une synthèse bibliographique sur le procédé de bioréacteur à 
membranes et le rôle de l’aération sur le colmatage. Les différents types de BAM et de membranes 
seront présentés, pour ensuite s’intéresser plus particulièrement à la caractérisation hydrodynamique 
de l’écoulement de gaz dans ce procédé. Le rôle de l’aération sur le colmatage membranaire sera 
développé ainsi que les méthodes mises en œuvre pour limiter le colmatage, telles que l’aération ou 
la filtration discontinues. 
Les matériels et les méthodes utilisés afin de mener à bien les expériences seront présentés au 
second chapitre. Le pilote sera détaillé ainsi que les cinq modules membranaires utilisés. Les 
différents fluides d’alimentation correspondant aux diverses expériences réalisées seront exposés, 
avec les méthodes pour étudier le colmatage et l’hydrodynamique et pour analyser les fluides filtrés.  
Une caractérisation de l’écoulement gaz-liquide en milieu confiné dans les différents modules sera 
présentée dans le troisième chapitre. Elle est effectuée avec de l’eau pour de larges gammes de 
vitesses superficielles de liquide et de gaz. Les méthodes utilisées sont : (i) un enregistrement 
d’images afin de caractériser l’écoulement gazeux en mesurant formes, vitesses et diamètres des 
bulles d’air, accompagné d’une analyse des phases liquide et gaz, (ii) des mesures de rétention 
gazeuse afin de quantifier le taux de gaz dans les modules, (iii) des analyses de distribution des 
temps de séjour pour caractériser et évaluer le mélange dans les modules. Cette étude sera 
complétée par une modélisation de la rétention gazeuse par analogie avec les modèles utilisés dans 
les colonnes à bulles. 
Le quatrième chapitre se focalisera sur le colmatage particulaire, avec la filtration de suspensions 
de bentonite, toujours pour une large gamme de conditions opératoires et dans chacun des modules 
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membranaires. L’influence de la géométrie sur ce type de colmatage sera étudiée. Les parties 
réversible et irréversible du colmatage feront également l’objet d’expériences adaptées. Cette partie 
permettra de choisir la configuration du module optimale pour poursuivre les expériences avec des 
fluides réels. 
Dans le cinquième chapitre, des boues activées provenant d’un pilote BAM sur site (station 
d’épuration de traitement des eaux usées domestiques de Labège, France) seront filtrées dans le 
module sélectionné précédemment. Des techniques nouvelles de séquençages de l’aération et de la 
filtration seront associées afin d’optimiser les conditions d’aération et de filtration pour minimiser le 
colmatage. Ces résultats seront enrichis d’une étude du colmatage induit par les composés solubles 
et colloïdaux, réalisée avec du surnageant de boues activées. 
Enfin, l’ensemble des résultats de ce travail de thèse seront synthétisés et des perspectives 
proposées. 
  
  
 
  
Chapitre I  
Étude bibliographique sur l’aération 
dans les bioréacteurs à membranes 
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Le bioréacteur à membranes (BAM) est un procédé innovant pour le traitement des eaux usées 
domestiques. Compte tenu du nombre important de travaux sur les BAM (plus de 200 publications sur 
le sujet en 2008), cette étude bibliographique sera centrée sur les aspects scientifiques relatifs à ces 
travaux de thèse, et donc sur l’étude de l’aération et du colmatage lors de la filtration d’eaux 
résiduaires urbaines, en lien avec les propriétés biologiques de l’effluent à traiter, ainsi que sur les 
méthodes récentes mises en œuvre afin de limiter le colmatage. 
Le colmatage membranaire est un phénomène qui apparaît lors de la filtration d’un liquide et en 
particulier d’effluents : c’est le principal facteur limitant de ce type de procédé. II fait l’objet de très 
nombreuses études réalisées sur les bioréacteurs à membranes. Dans un état de l’art réalisé en 
2005, Yang et al. (2006) recensent les publications sur les BAM : plus d’un tiers étudient le colmatage. 
La formation du colmatage est influencée par plusieurs facteurs qui peuvent interagir entre eux. On 
peut distinguer les facteurs qui dépendent des propriétés des boues activées (effluent à traiter), de la 
membrane (support de filtration), et des conditions opératoires (paramètres de fonctionnement du 
procédé). Une liste non exhaustive est présentée sur la Figure I-1. 
 
CONDITIONS
OPÉRATOIRES
Aération 
Pression transmembranaire 
Mode de filtration
Vitesse tangentielle
Flux de perméat
Âge de boues
BOUES ACTIVÉES
Matières en suspension
Taille des flocs
Structure des flocs
Exopolymères
Produits microbiens solubles
MEMBRANE
Géométrie
Matériau
Hydrophobicité
Porosité
Rugosité
Taille des pores
COLMATAGE
 
 
Figure I-1. Facteurs influençant le colmatage membranaire dans les bioréacteurs à membranes. 
Étant donnée la grande diversité de paramètres qui influencent le colmatage et du nombre 
croissant de recherches sur ce sujet, l’étude bibliographique présentée ici s’attachera à synthétiser les 
travaux de recherche liés à l’aération dans les BAM, point d’intérêt principal de ce travail de thèse. 
L’étude de l’aération se focalisera sur deux axes majeurs de recherche :  
- les connaissances sur l’hydrodynamique diphasique gaz-liquide, induite par un 
écoulement d’air dans un milieu liquide confiné et au voisinage d’une membrane  
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- le rôle de l’aération sur le colmatage membranaire, induit par la filtration de milieux 
biologiques complexes. 
Le principe de fonctionnement des BAM sera tout d’abord détaillé, avec une description des 
avantages de cette technologie, mais également les freins au développement de ce procédé. Les 
recherches réalisées sur les écoulements gaz-liquide dans des milieux confinés seront ensuite 
synthétisées afin de répertorier l’ensemble des connaissances sur ce sujet. Le troisième volet de cette 
synthèse bibliographique sera consacré à la description du colmatage pour pouvoir présenter les 
connaissances sur l’impact de l’aération sur les performances de filtration de fluides biologiques, avec 
un intérêt spécifique pour l’influence du gaz sur la réversibilité et l’irréversibilité du colmatage. Les 
techniques développées actuellement afin de minimiser le colmatage seront alors explicitées. Enfin, la 
conclusion de ce chapitre permettra d’exposer la démarche scientifique adoptée dans cette thèse. 
I.1 Les bioréacteurs à membranes : contexte et principe 
I.1.1 Contexte des bioréacteurs à membranes 
Dans un procédé à boues activées classique, la séparation entre l’eau épurée et les boues 
activées se fait par décantation gravitaire en aval du bioréacteur [Figure I-2 (a)]. Les deux rôles 
essentiels de cette étape de séparation sont de minimiser la teneur en matières en suspension dans 
l’eau traitée et de permettre un recyclage des boues concentrées vers le bioréacteur pour y maintenir 
une concentration en biomasse adaptée à l’épuration attendue. La fiabilité de cette étape de 
décantation est donc déterminante pour la qualité de l’eau traitée.  
Néanmoins, il n’est pas rare d’observer des dysfonctionnements de ces systèmes préjudiciables 
pour l’environnement ou pour un objectif de réutilisation En effet, une mauvaise décantabilité des 
boues, induite par la variabilité de la composition de l’effluent d’entrée ou l’apparition de conditions de 
réaction non optimales, peut diminuer l’efficacité du procédé (Grasmick et al., 2007). 
Pour pallier aux problèmes posés par l’étape de décantation, l’étape de séparation peut être 
réalisée par une filtration à travers une membrane, barrière physique ayant une très forte sélectivité 
des composés retenus. Ce procédé hybride qui met en synergie deux fonctions, l’épuration biologique 
et la séparation membranaire, est le procédé appelé bioréacteur à membranes (BAM) [Figure I-2 (b)]. 
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Figure I-2. Schéma de principe des filières de traitement des eaux usées 
(a) procédé à boues activées conventionnel, (b) procédé de bioréacteur à membranes. 
I.1.1.1 Avantages du procédé 
Le couplage réacteur biologique-membranes présente de nombreux avantages en termes de 
qualité de l’effluent traité. Notamment :  
- une grande qualité de l’eau filtrée (Xing et al., 2000) exempte de particules (absence 
totale de matières en suspension et de matières colloïdales) avec une très faible turbidité 
(< 0,5 NTU, Chiemchaisri et al., 1993) 
- une désinfection poussée, avec par exemple un abattement des coliformes fécaux de 
6 log (Churchouse, 1997) dont l’intensité dépend du seuil de coupure et de la distribution 
des diamètres de pores des membranes, et la rétention de certains virus, parfois même 
plus petits que la taille des pores (Ueda et Horan, 2000) 
- le maintien dans le réacteur d’une teneur contrôlée en biomasse et si cette option est 
choisie, la teneur peut être élevée en biomasse ce qui permet une intensification des 
processus biologiques et une augmentation de la compacité des installations 
- une rétention totale d’espèces biologiques qui peut favoriser le développement de 
certaines de ces espèces et des activités spécifiques au sein du réacteur 
- une rétention par la membrane des matières en suspension non décantables dont le 
temps de séjour dans le système devient égal au temps de rétention de la phase solide 
(âge des boues), facilitant ainsi leur assimilation et réduisant la production de boue 
(certains auteurs observent une réduction de près de 50% de la production massique de 
boues par rapport à un procédé conventionnel, Côté et Buisson, 1997). 
En plus de ces avantages en termes de qualité de l’effluent et d’une activité biologique accentuée, 
un avantage également à souligner pour l’expansion des BAM, est qu’ils sont faciles à mettre en place 
au sein même de stations d’épuration existantes. 
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Les bioréacteurs à membranes sont donc des procédés très performants du point de vue de la 
qualité de l’effluent en sortie et si nécessaire de la compacité de l’installation. 
I.1.1.2 Inconvénients du procédé 
Ce procédé connaît néanmoins divers inconvénients qui sont : 
- le colmatage des membranes, principal facteur limitant du procédé 
- une aération utilisée pour limiter le colmatage qui induit une dépense énergétique 
additionnelle par rapport aux systèmes boues activées conventionnels 
- des lavages chimiques fréquents qui peuvent être coûteux en produits chimiques mais qui 
permettent d’assurer un fonctionnement à long terme 
- un coût d’installation initial supérieur au procédé classique (dépenses d’équipement) 
- des coûts de fonctionnement également supérieurs au procédé classique (coûts 
d’exploitation). 
L’enjeu majeur des études portant sur les bioréacteurs à membranes est donc de limiter le 
colmatage, afin de réduire les coûts de fonctionnement et d’investissement et en particulier les coûts 
énergétiques, dans le contexte mondial d’une maîtrise nécessaire des ressources énergétiques et de 
la production de CO2 associée aux procédés. Il s’agit donc à la fois de rendre ainsi encore plus 
compétitif et plus soutenable ce type de procédé. La nécessité de réduire les coûts d’investissement 
et de fonctionnement des BAM a conduit au développement dans le temps de différentes 
configurations de BAM qui se sont succédées avec de fortes modifications technologiques.  
I.1.2 Configurations des bioréacteurs à membranes 
Le concept des BAM est né simultanément en France (brevet Rhône Poulenc) et aux États-Unis 
(brevet Dorr-Oliver) dans les années 1970. 
Deux familles de bioréacteurs à membranes peuvent être distinguées suivant leur configuration : 
les bioréacteurs à membranes à configuration externe et les bioréacteurs à membranes immergées. 
Dans les bioréacteurs à membranes à boucle externe, première configuration à avoir été mise en 
œuvre dans les années 1970, le module membranaire se trouve à l’extérieur du bassin de boues 
activées et est alimenté en boues activées avec une forte vitesse de circulation dans le module. Dans 
ce type de procédé, seule une aération de type "fines bulles" est utilisée dans le bioréacteur afin de 
favoriser le transfert d’oxygène vers la biomasse. Le principal inconvénient de cette configuration est 
la consommation énergétique élevée due à la circulation de l’effluent à une vitesse tangentielle 
relativement forte (> 0,5 m.s-1), entraînant des dépenses énergétiques de l’ordre de la dizaine de 
kWh.m-3 pour cette recirculation (Le-Clech et al., 2006). C’est cette consommation d’énergie élevée 
qui a conduit au développement des bioréacteurs à membranes immergées. 
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Dans les procédés de bioréacteurs à membranes immergées, procédé imaginé par 
Yamamoto et al. en 1989, les membranes sont directement immergées dans le bassin de boues 
activées. Ce procédé utilise l’aération dans le bassin pour deux objectifs : fournir l’oxygène nécessaire 
au métabolisme de la biomasse, et en même temps lutter contre le colmatage en créant une agitation 
au voisinage des membranes. Une aération type "fines bulles" peut être utilisée pour la zone de 
bioréacteur et une aération type "grosses bulles" dans la zone contenant les membranes. L’intérêt de 
ce procédé est de supprimer la boucle de recirculation externe. Les consommations énergétiques sont 
alors diminuées fortement comparées aux BAM à boucle externe et les valeurs obtenues sont de 
l’ordre de 0,2-0,4 kWh.m-3 (De Wilde et al., 2007). 
Un nouveau type de bioréacteur, classé dans la catégorie des BAM à configuration externe, est 
depuis peu mis en œuvre (Espinosa-Bouchot, 2005) : c’est le bioréacteur à membranes à filtration 
semi-frontale avec module externe. Le module est situé à l’extérieur du bassin de boues activées et le 
rétentat est recyclé vers le bioréacteur dans l’objectif de déconcentrer le module. La suspension est 
toujours pompée du bioréacteur vers le module membranaire mais cette fois-ci à très faible vitesse, de 
l’ordre du cm.s-1. Ce type de système utilise donc une boucle de recyclage du liquide à faible coût 
énergétique. L’aération utilisée dans le module est une aération de type "grosses bulles" pour 
maîtriser le colmatage des membranes. Cette filtration est appelée semi-frontale, car le type de 
filtration correspond à un intermédiaire entre les deux autres systèmes : la filtration n’est pas frontale 
car le liquide est recyclé dans le bioréacteur avec une vitesse tangentielle, mais cette filtration n’est 
pas non plus tangentielle car ce recyclage s’effectue à faible vitesse. Certains systèmes voisins 
utilisent l’air pour faire circuler la suspension et n’utilisent alors pas de pompe de circulation. Ils sont 
appelés ‘bioréacteurs à membranes en système airlift’ (Heran et al., 2006 ; Moreau et al., 2008).  
Précisons ici que les travaux de recherche qui seront présentés dans ce travail ont été effectués 
avec un pilote bioréacteur à membranes de taille semi-industrielle fonctionnant en boucle externe 
avec une recirculation du liquide à très faible vitesse. 
Les membranes utilisées dans le traitement des eaux usées domestiques sont des membranes de 
micro ou d’ultrafiltration. On rencontre des membranes tubulaires, planes et de type fibres creuses. 
Les membranes tubulaires sont des membranes minérales, céramiques ou polymères dont les canaux 
de circulation ont un diamètre hydraulique de l’ordre de quelques millimètres. Les membranes planes 
et les membranes fibres creuses sont des membranes organiques fabriquées à partir de polymères 
[les plus répandus étant les polysulfones (PS), polyethersulfones (PES) et polyfluorures de vinylidène 
(PVDF)]. Le diamètre externe des fibres creuses doit être compatible avec les contraintes mécaniques 
imposées en BAM et sa valeur est comprise entre 1,4 et 2,5 mm, selon la structure et la longueur de 
la fibre. 
De nombreuses études portent sur la caractérisation  des propriétés physiques de ces 
membranes, à savoir la taille des pores (Le-Clech et al., 2003a ; Madaeni, 1997), la distribution des 
pores et la porosité des membranes. Les propriétés chimiques, l’hydrophobicité et le type de matériau 
membranaire font également l’objet de recherches (Madaeni et al., 1997). Seule les membranes de 
type fibres creuses, objet de cette étude, seront détaillées ici. 
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I.1.3 Géométrie des modules fibres creuses 
Les fibres creuses de BAM sont des membranes ayant un faible diamètre et la filtration dans ces 
fibres est de type externe/interne. Les fibres creuses sont assemblées dans des modules de filtration 
qui peuvent présenter différentes configurations, suivant les fournisseurs ou les études à l’échelle 
laboratoire : 
- faisceaux disposés en U (Espinosa-Bouchot et al., 2003 ; Yu et al., 2003 ; 
Van Kaam et al., 2004) [Figure I-3] 
 
 
Perméat 
  
 
Figure I-3. Module avec faisceau de fibres disposées en U. 
- faisceaux avec des fibres empotées aux deux extrémités (Hong et al., 2002 ; Chang et 
Fane, 2002 ; Lim et Bai, 2003 ; Martinelli, 2006). Les fibres sont soit tendues 
[Figure I-4(a)], soit lâches [Figure I-4(b)] 
(a) 
 
  
perméat 
 
(b) 
 
 perméat 
 
 
Figure I-4.  Module avec fibres (a) tendues et (b) lâches. 
- faisceaux avec des fibres libres empotées à une seule extrémité 
(Espinosa-Bouchot, 2005 ; Pollet et al., 2007 ; Buetehorn et al., 2007 ; Lebègue, 2008). 
Cette configuration permet aux fibres d’être libres de tout mouvement dans leur partie 
haute [Figure I-5] 
perméat  
 
Figure I-5. Module avec fibres libres empotées sur une extrémité. 
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L’aération est communément utilisée dans les systèmes membranaires de type BAM afin de 
prévenir ou de limiter le colmatage, principal frein de ces procédés. Cet air, injecté dans un liquide 
(concentrat) crée un système diphasique. Avant de s’intéresser au rôle de l’aération sur le colmatage 
membranaire, nous allons nous intéresser tout particulièrement à l’écoulement gaz-liquide et à sa 
caractérisation. Du fait du nombre important du type de membranes et de configurations 
membranaires, cet écoulement diphasique est très différent pour chacun des procédés membranaires 
utilisé pour le traitement des eaux ce qui peut conduire à de nombreuses interrogations : 
-  Existe-t-il un ou des paramètres pertinents pour définir l’aération pour l’ensemble des 
systèmes membranaires et ainsi pouvoir les comparer ? 
- Quel est le type d’aération à mettre en œuvre ?  
- Quel est l’influence de l’aération sur l’hydrodynamique (turbulence, contrainte de 
cisaillement) dans ces systèmes ? 
- Cette influence de l’aération peut-elle être comparée d’une configuration à une autre ?  
- Si oui, quelles sont les similitudes rencontrées dans ces différents systèmes ? 
I.2 Caractérisation de l’hydrodynamique gaz/liquide dans 
les procédés membranaires avec aération 
I.2.1 Différents paramètres utilisés pour définir l’aération 
L’injection d’air dans un BAM est réalisée pour une valeur de débit de gaz Qg. C’est le premier 
paramètre qui peut être utilisé pour caractériser l’aération. Néanmoins, il ne prend pas en compte le 
système membranaire dans lequel l’air est injecté. Un paramètre couramment utilisé par les 
utilisateurs et constructeurs de membranes est la demande spécifique en aération (‘specific aeration 
demand’, SAD) par mètre carré de membrane, SADm, qui correspond au ratio de Qg et de la surface 
membranaire Am [équation (I-1)]. 
m
g
m A
Q
SAD =  (I-1) 
Avec : 
Qg débit de gaz (Nm3.h-1) 
Am surface membranaire (m2) 
Le SADm prend donc en considération l’air injecté par rapport à la surface membranaire, mais ne 
donne pas d’information sur la proportion de gaz injecté par rapport au débit de perméat produit. Ainsi, 
un autre paramètre couramment utilisé par les industriels pour comparer le volume d’air injecté 
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(dépense) et le volume de perméat produit (bénéfice) est la demande spécifique en aération exprimée 
par mètre cube de perméat produit, SADp. Ce paramètre peut être déterminé avec l’équation (I-2).   
p
g
p Q
Q
SAD =  (I-2) 
Avec : 
Qg débit de gaz (Nm3.h-1) 
Qp débit de perméat (Nm3.h-1) 
Les demandes spécifiques en aération deviennent des paramètres couramment utilisés et 
apportent plus d’information qu’un simple débit de gaz. Cependant, ces paramètres ne donnent pas 
d’information sur le volume de liquide dans lequel l’injection d’air est réalisée. Le ratio entre le débit de 
gaz et le volume du réacteur est également parfois utilisé, mais ce paramètre n’est pas représentatif 
d’un BAM immergé. En effet, dans les BAM immergés, l’aération utilisée pour limiter le colmatage est 
généralement découplée de celle utilisée pour fournir l’oxygène à la biomasse. De ce fait, le débit d’air 
injecté utilisé pour la limitation du colmatage est restreint à un volume comprenant les membranes. Il 
faut alors évaluer ce volume, ce qui reste délicat. Le problème se pose également pour le calcul des 
vitesses superficielles de gaz dans un milieu non confiné. Il est difficile de déterminer la section 
occupée par l’écoulement gaz-liquide autour des membranes. Néanmoins, ces vitesses superficielles 
de gaz sont adaptées pour décrire l’hydrodynamique gaz/liquide dans des systèmes confinés, comme 
les modules membranaires en configuration externe, où l’air est injecté sur une section connue. La 
vitesse superficielle du gaz est calculée en divisant Qg par la surface totale disponible pour le gaz et le 
liquide, la surface libre, c’est à dire la section interne du carter du module correspondant à l’espace 
interstitiel entre et autour des fibres [équation (I-3)]. 
libre
g
gs S
Q
U =  (I-3) 
Avec : 
Ugs vitesse superficielle de gaz (m.s-1) 
Slibre section libre = espace interstitiel entre et autour des fibres à l’intérieur du carter = 
section qui peut être occupée par les phases gaz ou liquide (m2) 
La vitesse superficielle est un paramètre qui caractérise l’hydrodynamique à l’échelle des 
membranes. Lorsqu’un écoulement de liquide supplémentaire intervient, il est également possible, de 
la même manière, de déterminer la vitesse superficielle du liquide [équation (I-4)] 
libre
l
ls S
QU =  (I-4) 
Avec : 
Uls vitesse superficielle de liquide (m.s-1) 
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Il convient alors de calculer la vitesse de mélange, somme des vitesses superficielles de gaz et de 
liquide [équation (I-5)].  
lsgsm UUU +=  (I-5) 
Il est alors possible de déterminer le nombre de Reynolds de mélange prenant en compte les deux 
phases, et qui est calculé en utilisant la vitesse de mélange [équation (I-5)]. Ce nombre adimensionnel 
est défini par la relation (I-6). 
l
Hml
m
dU
Re
µ
ρ ⋅⋅
=  (I-6) 
Avec : 
Rem Reynolds de mélange 
ρl masse volumique du fluide (kg.m-3) [eau : ρ = 998 kg.m-3 à 20°C] 
Um vitesse du mélange (m.s-1) [équation (I-5)] 
dH diamètre hydraulique (m) 
µl viscosité dynamique du fluide (Pa.s-1) [eau : µ = 1.10-3 Pa.s-1 à 20°C] 
Dans un module fibres creuses confinées dans un carter, les fibres sont prises en compte et 
interviennent dans le calcul du diamètre hydraulique [équation (I-7)]. 
fibrefibresc
fibrefibresc
m
m
H DnD
DnD
P
Sd
⋅+
⋅−
=
⋅
=
224
 
(I-7) 
Avec : 
dH diamètre hydraulique (m) 
Sm surface mouillée (m2) 
Pm périmètre mouillé (m) 
Dc diamètre du carter (m) 
Dfibre diamètre extérieur d’une fibre (m) 
nfibres nombre de fibres (-) 
Ce nombre de Reynolds de mélange a l’avantage de prendre en compte les trois phases 
présentes, le gaz, le liquide et le solide, mais n’apporte pas d’information sur le régime d’écoulement. 
En effet, les régimes d’écoulement – laminaire, transitoire et turbulent – sont bien connus mais 
uniquement pour des fluides monophasiques. L’aération engendre de la turbulence mais il n’est pas 
défini de Rem à partir duquel le régime est turbulent. 
Ces paramètres sont donc nombreux et amènent des informations complémentaires pour 
comparer et caractériser les systèmes membranaires, mais la question reste posée sur le paramètre à 
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utiliser pour décrire correctement le lien entre l’hydrodynamique gaz-liquide et le colmatage de 
manière générique et pour comparer des systèmes de filtration externe/interne à fibres mobiles. En 
effet, d’autres paramètres du système pourraient intervenir dans le rôle de l’aération sur le colmatage : 
la taille des bulles, la fréquence des bulles, la vitesse de bulles, le régime d’écoulement ("fines bulles" 
ou "grosses bulles"), la rétention gazeuse, etc. 
I.2.2 Écoulements diphasique gaz-liquide dans des milieux confinés 
L’ensemble des paramètres utilisés pour décrire l’aération qui viennent d’être explicités dépendent 
du système considéré avec des différences, notamment si ce système considéré est confiné (modules 
membranaires) ou non (membranes immergées, par exemple). 
Pour des flux ascendants dans des tubes verticaux en milieu confiné, sans membranes, différents 
écoulements diphasiques peuvent être observés selon le taux de gaz εg. Ils sont présentés sur la 
Figure I-6. 
 
Figure I-6. Écoulement diphasique gaz-liquide dans des milieux confinés. 
- Pour εg < 0,2, l’écoulement à bulles (‘bubble flow’) où les bulles d’air sont dispersées dans 
la phase liquide 
- Pour 0,2 < εg < 0,9, l’écoulement à poches (‘slug flow’) avec une alternance de poches de 
gaz et de bouchons de liquide 
- Pour εg > 0,9, l’écoulement annulaire (‘annular flow’) où la phase gaz s’écoule de manière 
continue au centre du tube. 
Dans les systèmes membranaires gaz-liquide, les écoulements les plus couramment rencontrés 
sont les écoulements à bulles et à poches. En milieu confiné, les limites de εg pour les divers 
écoulements peuvent être modifiées (Laborie et al., 1999). Les écoulements à bulles ont lieu lorsque 
le diamètre des bulles est largement inférieur au diamètre de la conduite (moins de 60% pour un 
écoulement en conduite). L’écoulement à bouchons concerne un écoulement avec de larges bulles 
dont le diamètre est proche de celui de la conduite ou de l’espace libre pour l’écoulement, avec la 
possibilité que de petites bulles suivent les larges paquets de gaz (Figure I-6). Lorsque le gaz est 
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introduit de manière continue, le type d’écoulement dépend des débits de gaz et de liquide, et des 
propriétés du liquide.  
Comme nous venons de l’évoquer, différentes populations de bulles sont rencontrées lorsque de 
l’air est injecté dans un liquide, au repos ou en mouvement. 
I.2.3 Influence du débit d’air sur les caractéristiques des bulles 
Les informations disponibles sur les tailles et les vitesses de bulles rencontrées dans les systèmes 
membranaires avec aération sont présentées dans cette partie. 
I.2.3.1 Taille des bulles et écoulements induits par la présence du gaz 
Comme nous venons de le préciser, la taille des bulles et donc le régime d’écoulement sont 
modifiés lorsque le débit de gaz augmente. De plus le confinement de l’écoulement modifie également 
les propriétés des bulles. Les résultats obtenus par différents auteurs pour des écoulements confinés 
dans des systèmes membranaires concernent des écoulements à l’intérieur de fibres creuses 
(Laborie et al., 1999) dans des tubes (Mercier et al., 1997) et à la surface de membranes planes 
(Ducom et al., 2002). 
A l’intérieur de capillaires de 1 mm, Laborie et al. (1999) ont observé un écoulement à poches, à 
partir d’un taux de rétention de gaz de 0,1. Cet écoulement est une succession de bouchons de 
liquide et de poches de gaz. Aucune petite bulle dispersée n’a été observée dans les bouchons de 
liquide (Cabassud et al., 1997), contrairement à ce qui est observé dans des tubes de plus grands 
diamètres (>1 cm). La forme des poches de gaz est cylindrique, avec un film liquide très fin 
descendant le long des poches de gaz. 
Ducom (2001) a étudié l’ascension d’une bulle dans une cellule de filtration membrane plane avec 
une épaisseur de la lame liquide de 5 mm (milieu confiné). Dans un liquide au repos et pour une 
vitesse de gaz faible, la poche de gaz a la forme d’une calotte sphérique et son mouvement est 
ascendant et oscillatoire. Lorsque les vitesses du liquide et du gaz sont plus élevées (Ugs = 0,01 ; 0,10 
et 0,48 m.s-1 et Uls = 0,12 et 0,24 m.s-1, soient des Rem compris entre 1210 et 5600), Ducom (2001) 
observe des bulles de différentes tailles et formes avec un important phénomène de recirculation 
interne dans la cellule. En effet, lorsque la vitesse du liquide est non nulle et la vitesse du gaz est 
faible, cet auteur observe un écoulement diphasique instationnaire : de petites bulles sortent 
préférentiellement près du point d’entrée de l’air et recirculent dans la cellule. Les petites bulles sont 
alors bien réparties à la surface de la membrane mais couvrent moins la zone centrale de la cellule. 
C’est pourtant dans cette zone que Ducom (2001) observe des dépôts plus épais avec des particules 
de bentonite. Lorsque la vitesse du mélange augmente (Uls ou Ugs qui augmente), la recirculation 
devient plus importante (en particulier pour les vitesses du liquide plus élevées) et les petites bulles 
ont tendance à coalescer (en particulier pour les vitesses élevées du gaz). Ces auteurs concluent sur 
une meilleure répartition spatiale de la phase gaz lorsqu’Um augmente. En effet, la recirculation 
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permet à l’air de couvrir des zones plus grandes mais des zones avec peu de passage des bulles 
subsistent. Cette étude souligne qu’une injection d’air dans la zone périphérique engendre des 
phénomènes de recirculation. Ces résultats sont confirmés par plusieurs auteurs. En effet, dans une 
cuve en milieu non confiné (dimensions largeur x longueur x hauteur (l x L x h) : 0,6 x 1 x 3,15 m), 
Nguyen Cong Duc et al (2008) observent une recirculation pour une injection d’air qui n’est pas située 
au centre de la cuve, phénomène déjà rencontré par Spicka et al. (1999) et Pfleger et al. (1999). 
Pour déterminer la taille des bulles dans une cuve en milieu non confiné 
(l x L x h : 0,08 x 0,3 x 1,2 m), Wicaksana et al. (2006) ont enregistré à l’aide d’une caméra une 
succession d’images d’un écoulement de gaz ascendant vertical dans un liquide au repos le long de 7 
fibres creuses immergées. Les clichés ont été réalisés pour trois débits de gaz (0,12 ; 0,36 et 
0,6 Nm3.h-1) et sont présentés sur la Figure I-7. Le même type de mesures sera également présenté 
dans ce travail pour des modules à l’échelle semi-industrielle sur la périphérie d’un faisceau de 441 
fibres. Néanmoins, Wicaksana et al. (2006) n’ont pas précisé les vitesses superficielles de gaz 
auxquelles ces débits correspondent, rendant ainsi la comparaison difficile. 
 
Figure I-7. Photographies de bulles et de fibres creuses dans de l’eau (prises à une hauteur entre 50 et 
70 cm pour des fibres ayant une longueur de 70 cm et un diamètre d’injection d’air de 1 mm) pour 
différents débits d’air : (a) 0,12 ; (b) 0,36 et (c) 0,6 Nm3.h-1 [Wicaksana et al., 2006]. 
Ces différentes images (Figure I-7) illustrent de manière qualitative que plus le débit de gaz est 
élevé, plus le nombre de bulles est grand et plus elles se déforment. Une analyse de ces images afin 
de déterminer le diamètre des bulles confirme ces résultats. La taille des bulles maximale pour un 
débit d’air de 0,12 Nm3.h-1 est comprise entre 17 et 17,5 mm, alors qu’elle atteint 20 mm pour un débit 
d’air de 0,6 Nm3.h-1. Wicaksana et al. (2006) ont testé deux tailles d’injecteurs d’air (0,5 et 1 mm) et 
les tailles de bulles sont similaires pour les deux diamètres. 
Nous venons de voir que Wicaksana et al. (2006) trouvent une taille maximale des grosses bulles 
égale à 20 mm pour Qg = 0,6 Nm3.h-1. Cette taille est proche de celle obtenue par 
Essemiani et al. (2001) pour l’injection de calottes à la surface de membranes planes. En les 
supposant sphériques, Essemiani et al. (2001) obtiennent un diamètre de 23 mm, ce qui souligne que 
les bulles de 20 mm mesurées par Wicaksana et al. (2006) ne sont a priori pas sphériques, ce qui est 
confirmé par les enregistrements d’images réalisés par ces auteurs (Figure I-7). 
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Les auteurs qui viennent d’être présentés ont également caractérisé la vitesse des bulles, 
dépendante du diamètre de la bulle (Clift et al, 1978) et leurs travaux sont synthétisés au paragraphe 
suivant. 
I.2.3.2 Vitesses d’ascension des bulles 
Les vitesses de bulles sont mesurées expérimentalement par enregistrement vidéo dans des 
systèmes à paroi transparentes et dans les zones dans lesquelles les bulles peuvent être visualisées. 
Elles ont également été calculées pour certaines géométries et systèmes par  une modélisation de 
type ‘Computational Fluid Dynamics’ (CFD) pour des conditions simplifiées (pas de prise en compte 
des différentes populations de bulles, ni du mouvement des fibres). 
Laborie et al. (1999) ont étudié la vitesse de poches d’air Vs à l’intérieur de capillaires de différents 
diamètres. Les poches de gaz se déplacent plus rapidement que l’écoulement moyen, pour des 
vitesses superficielles de liquide comprises entre 0,08 et 0,9 m.s-1. En comparant Vs à la vitesse 
moyenne de l’écoulement, la relation suivante est proposée par ces auteurs pour des capillaires de 
1 mm de diamètre interne : Vs = 1,24 x Um.  
Wicaksana et al. (2006) ont mesuré la vitesse d’ascension des bulles en fonction du débit d’air 
expérimentalement à l’aide d’enregistrements vidéos pour deux types d’injecteurs et les ont comparés 
à ceux calculés par la relation de Davies et Taylor ( edgU ⋅×= 3
2
 avec de le diamètre équivalent 
d’une bulle). Ces résultats sont présentés sur la Figure I-8. 
 
Figure I-8. Vitesse moyenne d’ascension des bulles en fonction du débit d’air et du diamètre de 
l’injecteur d’air, valeurs expérimentales et calculées par la relation de Davies et Taylor 
[Wicaksana et al., 2006]. 
La vitesse d’ascension des bulles est plus élevée pour l’injecteur de 1 mm que de 0,5 mm alors 
que les tailles de bulles sont similaires. Ces vitesses comprises entre 0,016 et 0,036 m.s-1 sont 
supérieures à celles déterminées par l’équation de Davies et Taylor. Ces auteurs expliquent cette 
différence par plusieurs facteurs possibles : l’interaction entre deux bulles adjacentes, la forme non 
sphérique des bulles et les effets de l’écoulement ascendant du liquide induit par l’ascension des 
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bulles. Cette étude justifie la difficulté d’utiliser les relations utilisées pour des bulles isolées de taille 
importante pour calculer les vitesses d’ascension de bulle dans un panache de bulles et dans un 
système membranaire spécifique. 
Essemiani et al. (2001) ont déterminé la vitesse d’ascension d’une calotte ayant un diamètre 
équivalent de 23 mm injectée à une vitesse superficielle de 0,01 m.s-1 dans un liquide au repos. La 
vitesse expérimentale a été déterminée par l’enregistrement d’images. La valeur moyennée dans le 
temps est égale à 0,26 m.s-1, avec une oscillation de la bulle autour d’un axe vertical de plus ou moins 
20°. Cette étude souligne que même dans un liquide au repos, les bulles ont un mouvement oscillant 
autour d’un axe vertical pour une vitesse d’ascension constante. La forme de la bulle ne change pas 
sur la hauteur du module et c’est pourquoi la vitesse d’ascension est constante. Ces auteurs ont 
également utilisé un modèle d’écoulement multiphasique ‘Volume of Fluid’ et réalisé des simulations 
numériques de l’ascension d’une bulle isolée dans un liquide au repos couvrant une surface égale à 
celle déterminée expérimentalement. Trois simulations successives avec un nombre de mailles 
croissant (44 800 ; 91 400 et 179 200) ont permis de quantifier l’importance du maillage dans les 
simulations. Les vitesses d’ascension obtenues sont respectivement égales à 0,13 ; 0,19 et 
0,24 m.s-1. Cette comparaison justifie l’importance des critères de maillage lors d’une simulation 
numérique et le fait qu’il est primordial de valider les valeurs obtenues par modélisation avec des 
mesures expérimentales. Elle justifie également la difficulté de mener des simulations dans un cas 
relativement simple. Les simulations demandent en effet des temps de calcul longs et se complexifient 
rapidement lorsque plusieurs bulles ou les membranes sont prises en compte. 
I.2.4 Mécanismes physiques liés à l’injection d’air  
L’air est injecté dans le liquide et peut influencer les vitesses de la phase liquide, les contraintes à 
la surface des membranes et le mouvement des fibres quand elles peuvent se déplacer. 
I.2.4.1 Turbulence dans la phase liquide 
La turbulence induite par l’aération a été étudiée par Madec (2000) qui a mis en place une 
méthode de mesure des fluctuations de vitesses par anémométrie à fil chaud associée à un 
débitmètre électromagnétique dans un bioréacteur à membranes immergées. Ces mesures ont 
montré que l’augmentation du débit d’air augmente l’intensité de la turbulence, qui est le rapport entre 
l’écart type des fluctuations de vitesses par rapport à l’écoulement moyen, divisé par la vitesse 
moyenne de l’écoulement. Ces résultats sont confirmés par Nguyen Cong Duc et al. (2008) dans le 
même type de BAM. Néanmoins, la taille de la sonde utilisée (4 cm) dans l’étude de Madec (2000) est 
peu adaptée à des mesures locales de fluctuations de vitesse. Elle peut en revanche être utilisée pour 
mesurer précisément les vitesses de liquide à une échelle globale. Le-Clech et al. (2006) ont ainsi 
obtenu la distribution de vitesses dans une cellule plane composée de membrane planes en 
polysulfone, avec aération (vitesses superficielles de gaz Ugs comprise entre 0 et 0,12 m.s-1), pour de 
l’eau pure ou des solutions contenant des composés solubles. L’écoulement de gaz est vertical et la 
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sonde est placée dans l’espace libre entre les membranes planes. Le-Clech et al. (2006) ont observé 
que le passage des bulles au voisinage de la sonde crée de grandes fluctuations du signal et la 
vitesse est alors mesurée sans prendre en compte ces fluctuations. Cette zone de fortes fluctuations 
correspond au passage du gaz, et leur a permis de déterminer le nombre de bulles qui passent 
(fluctuations) pour un temps donné (fréquence). Ils ont ainsi défini la rétention gazeuse locale comme 
la fraction de temps durant laquelle le gaz passe. Ils trouvent pour des vitesses superficielles de gaz 
allant de 0,01 à 0,12 m.s-1 et une vitesse superficielle de liquide de 0,05  m.s-1, des rétentions 
gazeuses allant de 0,237 à 0,603, des tailles de bulles entre 0,4 et 7,2 mm et des vitesses de liquide 
allant de 0,071 à 0,098 m.s-1. Pour des Ugs > 0,05 m.s-1, cette vitesse de liquide atteint un plateau 
autour de 0,09-0,10 m.s-1, ce qui est supérieur à la vitesse superficielle du liquide injecté. Ces valeurs 
justifient l’intérêt de la méthode pour mesurer les vitesses locales qui sont différentes de la vitesse 
liquide d’injection due à la turbulence crée par l’écoulement à bulles. Le-Clech et al. (2006) ont choisi 
de travailler avec de l’eau pure et pour un système donné, étant donné que la concentration de 
l’effluent et la largeur entre deux plaques sont des paramètres qui influencent la mesure. 
L’inconvénient majeur de cette méthode est sa sensibilité aux modifications extérieures, qu’elles 
soient dues aux caractéristiques du fluide ou au passage des bulles. Il reste difficile de caractériser 
l’hydrodynamique avec des fluides synthétiques ou biologiques et de mesurer des vitesses de liquide 
dans un système diphasique par ce type de méthode. 
I.2.4.2 Contraintes à la surface des membranes 
Chang et Fane (2000) et Hong et al. (2002) ont essayé de relier la contrainte de cisaillement 
induite à la surface de fibres creuses et l’écoulement diphasique, en supposant qu’il va générer des 
modifications de ces contraintes. Cependant, cette contrainte de cisaillement n’est pas mesurée. 
Afin de mettre en évidence l’effet du cisaillement à la surface de fibres creuses pour un 
écoulement à poches à l’intérieur des fibres, Chang et Fane (2000) ont mesuré la perte de charge 
avec et sans aération. Ils ont comparé l’effet de la vitesse superficielle du mélange sur la perte de 
charge dans le module de filtration par deux méthodes : soit en conservant Uls constante (0,4 m.s-1) et 
en augmentant Ugs, soit en conservant Ugs constante (0,4 m.s-1) et en augmentant Uls. Ces résultats 
sont présentés sur la Figure I-9. 
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Figure I-9. Influence des vitesses superficielles de gaz (et de liquide) sur la perte de charge dans la 
cellule de filtration, Uls (Ugs) = 0,4 m.s-1. 
D’après la Figure I-9, les pertes de charge augmentent pour les deux méthodes. Cette 
augmentation de perte de charge est plus importante pour Uls constante que pour Ugs constante. 
Chang et Fane (2000) justifient cela par l’augmentation des pertes de charge par frottement lorsque 
Uls augmente et par un effet dominant des contraintes de cisaillement à la paroi engendrées par 
l’écoulement liquide. Il est important de noter que les vitesses superficielles de liquide sont élevées 
(jusqu’à 1,6 m.s-1). 
D’autres auteurs ont mis en œuvre des techniques expérimentales (Laborie, 1997 ; 
Ducom et al., 2002 ; Cabassud et al., 2005) ou numériques (Taha et Cui, 2002) pour déterminer la 
contrainte de cisaillement induite par l’injection d’air. L’étude de Taha et Cui (2002) souligne la 
difficulté de déterminer la contrainte de cisaillement avec des outils numériques tels que le modèle 
d’écoulement multiphasique ‘Volume of Fluid’ (Taha et Cui, 2002). Les profils de cisaillement sont 
extrêmement bruités et présentent des oscillations qui peuvent relever de phénomènes physiques ou 
d’ordre numérique. 
Laborie et al. (1999) et Ducom et al. (2002) ont mesuré cette contrainte de cisaillement par une 
méthode électrochimique dans un module composé respectivement de tubes capillaires creux et de 
membranes planes (surface filtrante de 0,0103 m2). L’avantage de la mesure électrochimique est 
qu’elle est non intrusive et peut donc être utilisée pendant l’écoulement gaz-liquide. Elle a été  utilisée 
dans différents systèmes membranaires, comme les fibres creuses (Laborie, 1997 ; 
Laborie et al., 1999 ; Nguyen Cong Duc et al., 2007; Chan et al., 2007) et les membranes planes 
(Ducom et al., 2002; Tacke et al., 2007). 
Dans l’étude de Ducom et al. (2002), la sonde a été placée au centre de la membrane (7 cm de 
large et 14,7 cm de haut) et le signal obtenu, où une réponse basse fréquence du signal apparaît 
périodiquement, a été confronté à des observations visuelles des bulles à Uls = 0,2 m.s-1 et 
Ugs = 0,4m.s-1. Les bulles observées ont des diamètres équivalents très variables mais ces auteurs 
suggèrent que la réponse à basse fréquence obtenue provient du passage des grosses bulles près de 
la sonde.  
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Afin de comparer les deux configurations de modules, fibres creuses et membranes planes, la 
même mesure a été réalisée par Laborie et al. (1999) et Cabassud et al. (2005) lors d’un écoulement 
à poches à l’intérieur d’une fibre creuse de diamètre interne 0,93 mm. Les valeurs des intensités du 
signal électrique permettent de déterminer les contraintes de cisaillement à la paroi à la fois pour 
l’écoulement des poches de gaz et également pour l’écoulement liquide. Le taux de cisaillement induit 
par les bouchons de liquide en présence de gaz (8,0 Pa) est très proche de celui du liquide seul 
(7,9 Pa), à même vitesse de mélange (0,99 m.s-1). Par contre, le taux de cisaillement à la paroi du film 
liquide autour de la bulle est négatif et 13 fois supérieur (108 Pa) à celui obtenu sans air toujours à 
même vitesse de mélange. Le taux de cisaillement induit par l’aération est donc largement supérieur à 
celui du liquide mesuré en monophasique ou en diphasique. Pourtant, dans le module fibres creuses, 
Cabassud et al. (2005) trouvent que l’augmentation de la vitesse superficielle du gaz ne permet pas 
d’augmenter la contrainte de cisaillement. 
Il est donc possible de déterminer la contrainte de cisaillement dans des milieux confinés pour des 
géométries de membrane différentes (milieux de quelques mm d’épaisseur). Ces contraintes sont 
mesurables à l’intérieur de tubes ou dans l’espace entre deux membranes planes. Néanmoins, dans 
le cas des écoulements diphasiques en milieu "moins" confinés et avec des fibres mobiles, ce 
cisaillement n’est pas quantifié car il nécessite une mesure locale difficilement réalisable au voisinage 
de fibres mobiles. Par ailleurs, la mesure expérimentale est difficile dans le cas de contraintes de 
cisaillement d’orientation non définie dans l’espace (non tangentielle à la cellule de mesure), ce qui 
peut être le cas si des recirculations prennent place. 
I.2.5 Étude du mouvement des fibres induit par l’aération 
Il est communément observé que les fibres creuses sont mises en mouvement par le passage de 
bulles d’air. 
Wicaksana et al. (2006) ont étudié le mouvement de sept fibres creuses, empotées aux deux 
extrémités et lâches (tension des fibres égale à 99% de la tension maximale), induit par l’injection d’air 
(débits compris entre 0 et 0,36 Nm3.h-1) à l’aide d’un traitement d’images. Leurs résultats montrent de 
manière claire qu’il existe un mouvement périodique des fibres dû au passage du gaz : plus le débit 
de gaz est important, plus la fréquence et l’amplitude du mouvement des fibres sont élevées. Ces 
auteurs trouvent néanmoins qu’au delà de 0,15 Nm3.h-1, la fréquence et l’amplitude du mouvement 
des fibres restent constantes. Ces auteurs ne spécifient pas la surface membranaire avec laquelle ils 
ont travaillé ce qui rend difficile la comparaison avec d’autres systèmes. 
Le mouvement des fibres a également été étudié par Buetehorn et al. (2007). Ces auteurs ont 
utilisé la tomographie à rayon X afin d’étudier le mouvement des fibres creuses libres sur huit sections 
droites (à des hauteurs comprises entre 0 et 0,7 m tous les 0,1 m) d’un module membranaire d’une 
hauteur de 1,5 m. L’avantage majeur de l’utilisation d’une telle technique, même si elle reste 
complexe, est qu’elle est non intrusive. Dans le système étudié, les fibres creuses sont empotées par 
le bas et l’aération a lieu au centre du module. Ces auteurs ont montré que pour h > 0,3 m, le 
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déplacement des fibres est aléatoire et pour h > 0,7 mm, les fibres creuses sont proches de la paroi. 
Cette étude montre donc à nouveau que l’aération induit un mouvement des fibres. 
Buetehorn et al. (2007) ont utilisé cette méthode pour mesurer les porosités spatiales (présence du 
solide dans le module) sur toute la hauteur du module. Ces auteurs montrent l’importance de la 
configuration du module et l’arrangement des fibres sur l’efficacité de l’aération par des simulations 
numériques (CFD). Ils ajoutent que l’intensité du mouvement des fibres est beaucoup plus faible dans 
la partie inférieure que dans la partie supérieure du module. Ils ont d’ailleurs pris comme hypothèse 
que le mouvement des fibres est négligeable dans la partie basse du module.  
La caractérisation de l’aération vient d’être exposée. Différents mécanismes sont induits par 
l’aération, notamment des contraintes de cisaillement à la surface de la membrane et le mouvement 
des fibres, plus intense dans la partie supérieure qu’inférieure pour des fibres libres empotées par le 
bas. Ces deux phénomènes peuvent influencer le colmatage. Avant de détailler l’influence de 
l’aération sur le colmatage, la prochaine partie s’intéressera tout d’abord à la définition du colmatage 
des membranes et des mécanismes mis en jeu, puis aux caractéristiques d’une boue activée et enfin 
aux composés biologiques qui la composent et qui jouent un rôle dans le colmatage des membranes. 
I.3 Le colmatage dans les bioréacteurs à membranes 
Intéressons nous en premier lieu au colmatage membranaire et aux principaux composés 
présents dans les boues activées et à leur impact sur ce facteur limitant de la filtration. 
I.3.1 Les mécanismes mis en jeu dans le colmatage 
Par définition, le colmatage se traduit par une baisse de la perméabilité, et une augmentation de la 
résistance hydraulique pendant la filtration. Cette baisse de perméabilité se traduit par une diminution 
du flux de perméat lorsque la filtration est réalisée à pression constante et par une augmentation de la 
pression transmembranaire quand la filtration est réalisée à flux constant. 
Le colmatage met en jeu différents mécanismes : le dépôt à la surface de la membrane, le 
blocage des pores et l’adsorption.  
Dans un BAM en filtration externe/interne, vient se superposer à ce phénomène de colmatage 
(phénomènes à l’échelle de la membrane) un autre mécanisme à l’échelle du faisceau de fibres qui se 
traduit aussi par une baisse de perméabilité et qui consiste en la création d’une accumulation de 
matière appelée gangue de boue à la périphérie ou à l’intérieur du faisceau. 
 L’ensemble de ces mécanismes est complexe et ils peuvent se dérouler en même temps et 
même interagir. De plus, la formation du colmatage et de la gangue de boue dépend notamment de 
son historique (Ognier et al., 2001 ; Howell et al., 2004). Le-Clech et al. (2003b) expliquent que l’état 
initial de la membrane est déterminant dans les mécanismes de colmatage. En effet, les membranes 
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avec un matériel vierge ont un taux de colmatage plus faible que des membranes utilisées nettoyées 
chimiquement, quel que soit le nettoyage chimique réalisé (Le-Clech et al., 2003b). 
I.3.1.1 L’adsorption 
L’adsorption est un phénomène de colmatage induit par les composés présents dans la phase 
soluble des boues activées. Des composés organiques s’adsorbent en surface ou à l’intérieur de la 
membrane. Cette adsorption provient des affinités entre la membrane et les composés colmatants et 
dépend donc de la nature physico-chimique de la membrane et des propriétés des composés 
colmatants. Ce phénomène peut réduire la taille des pores et provoquer un colmatage accru. 
I.3.1.2 Le blocage des pores 
Lorsque les composés colmatants ont une taille proche de celle des pores de la membrane, un 
blocage des pores peut avoir lieu. Les particules et colloïdes obstruent la surface ou même l’intérieur 
des pores. La perméabilité de la membrane est ainsi affectée par ce colmatage avec moins de pores 
disponibles pour laisser passer le perméat. 
I.3.1.3 Le dépôt à la surface 
Les composés colmatants provenant de l’effluent d’alimentation s’accumulent sur la membrane et 
forment ainsi un dépôt de filtration. Ce sont des particules, des colloïdes, des bactéries, des débris 
cellulaires, qui forment alors une couche à la surface de la membrane ou du faisceau de fibres. Ce 
dépôt joue le rôle d’un deuxième filtre dont les propriétés (porosité, épaisseur, perméabilité) diffèrent 
de celles de la membrane. Ces propriétés dépendent des composés colmatants présents sur la 
membrane. 
I.3.1.4 Le colmatage interne du faisceau 
Lors de la filtration de boue à travers un faisceau de fibres, qu’il soit immergé dans le bioréacteur 
ou externe à celui-ci, un phénomène de colmatage interne du faisceau apparaît. Une gangue de boue 
se forme autour des fibres creuses et engendre une prise en masse du faisceau. Pour bien illustrer ce 
phénomène, une photographie est présentée sur la Figure I-10. 
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Figure I-10. Illustration de l’accumulation de matière appelée gangue de boue (Massé, 2004). 
Dans les premiers instants de la filtration les fibres peuvent bouger indépendamment les unes des 
autres puisque la gangue de boue n’est pas encore formée. Dès l’apparition de la gangue, elle alourdit 
le faisceau et limite alors le mouvement individuel des fibres. Seul le mouvement de l’amas de fibres, 
du faisceau colmaté en interne, est alors possible. 
Lors de la filtration d’un effluent concentré, la modification de concentration des espèces 
présentes aux abords de la membrane va influencer les mécanismes de colmatage. 
I.3.2 La polarisation de concentration 
Le flux de convection transporte certains composés sous forme moléculaire ou colloïdale présents 
dans l’effluent à traiter vers la membrane et crée ainsi une accumulation de matière au voisinage de la 
surface de la membrane. Un gradient de concentration de ces espèces apparaît au cours de la 
filtration au voisinage de la membrane dans la couche limite. Ce gradient de concentration crée un 
flux de rétrodiffusion vers la solution d’alimentation, opposé au flux convectif dirigé vers la membrane, 
dépendant des conditions hydrodynamiques. En effet, l’épaisseur de la couche limite est contrôlée par 
l’écoulement tangentiel qui peut ainsi réduire le flux de rétrodiffusion. 
I.3.3 La filtration à flux constant 
I.3.3.1 Les étapes de la formation du colmatage lors de la filtration à flux constant 
L’apport de matière constant inhérent à la filtration à flux constant peut accélérer les phénomènes 
de colmatage et ainsi provoquer à moyen terme une très forte augmentation, de manière 
exponentielle, de la pression transmembranaire correspondant à une forte augmentation de la vitesse 
de colmatage (Ognier et al., 2001 ; Le-Clech et al., 2003a ; Massé, 2004, Orantes et al., 2006 ; 
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Brookes et al., 2006 ; Pollet et al., 2007). Plusieurs explications sont actuellement proposées pour 
cette augmentation brutale à moyen terme de la pression transmembranaire.  
De nombreux auteurs ont étudié le colmatage lors de filtrations à long terme à flux soutenable. 
Ognier et al. (2001) ont découpé l’évolution de la pression au cours de la filtration en deux phases. 
Durant la première phase, la pression augmente très légèrement et la vitesse de colmatage est faible. 
À partir d’une certaine durée de filtration, appelée temps critique tcrit, l’augmentation de la pression 
s’accentue et devient alors très importante. tcrit  peut être très important et atteindre 1200 h avec une 
vitesse de colmatage dPTM / dt très faible durant la première phase, inférieure à 0,011 kPa.h-1 
(Wen et al., 2004).  
Cette tendance est confirmée par Guglielmi et al. (2007a) lors de filtrations à long terme de boues 
activées pour différents flux de perméat compris entre 17,1 et 30.0 L.h-1.m-2. Pour chacun des six flux 
testés, l’allure de la pression est exactement la même, avec un plateau constant pendant une durée 
longue puis une augmentation brusque de la pression sur une durée très courte. Ces auteurs ont 
montré que le temps critique, temps à partir duquel l’augmentation de pression est brutale, diminue 
lorsque le flux de perméat augmente.  
Cette évolution du colmatage décrite en deux étapes a été complétée par une troisième étape : 
une étape de conditionnement qui précède les deux autres et a lieu au tout début de la filtration. Cette 
première phase, même si elle n’a été décrite que récemment, semble être un aspect fondamental 
pour la formation du colmatage dans les BAM (Le-Clech et al., 2006). Elle a été d’ailleurs prise en 
compte dans un modèle mathématique (Li et al., 2006). Ces trois étapes sont détaillées sur la 
Figure I-11 puis les mécanismes sont détaillés en dessous de l’illustration. 
PTM
t
tcrit
Étape 1 Étape 2 Étape 3
Colmatage lent, 
faible évolution de la PTM
 Attache de particules et 
de colloïdes à la membrane
Étape de conditionnement
 Fortes interactions 
entre la membrane et les 
exopolymères
Colmatage rapide, 
forte augmentation de la PTM
 Diminution du flux local et 
accentuation du colmatage
 
Figure I-11. Illustration des trois étapes du colmatage lors d’une filtration à flux constant. 
En s’appuyant sur les travaux de Zhang et al. (2006), il est possible de détailler les mécanismes et 
phénomènes de colmatage qui ont lieu pendant ces trois étapes. Pendant la première phase, 
correspondant à l’étape de conditionnement du colmatage (‘conditioning fouling’), il semblerait que de 
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fortes interactions se fassent entre les exopolymères présents dans la liqueur mixte et la surface 
membranaire, tout comme lors de filtrations à pression constante. Ognier et al. (2001) décrit ainsi ce 
phénomène de colmatage rapide dès les premiers instants de filtration comme étant du colmatage 
irréversible. D’ailleurs, l’adsorption de colloïdes et de composés organiques est observée sans 
filtration, à flux de perméat nul (Zhang et al., 2006). Une autre étude menée par Ognier et al. (2002) 
révèle que la résistance hydraulique due à ce phénomène est pratiquement indépendante du 
cisaillement tangentiel. La résistance hydraulique due à cette adsorption initiale constituerait même 
entre 20 et 2000 % de la résistance membranaire (correspondant à la taille des pores). Pourtant, une 
fois la filtration réalisée, il semblerait que cette résistance devienne négligeable comparée à la 
résistance de colmatage globale (Choi et al., 2005). Les membranes neuves ou nettoyées sont ainsi 
prédisposées à une adsorption de colloïdes et à un blocage des pores initial (Jiang et al., 2005). 
L’intensité de cette adsorption dépend de la distribution de taille des pores et des propriétés 
chimiques de la membrane (Ognier et al., 2002). Des flocs ont néanmoins pu être observés au 
voisinage de la membrane mais de manière temporaire (Zhang et al., 2006). Ces auteurs ont défini 
cette présence de flocs comme étant une interaction aléatoire et non une formation de gâteau en tant 
que telle. Les agrégats biologiques se détachent et laissent des résidus de plus petits flocs ou des 
exopolymères. La biomasse présente près de la surface de la membrane peut alors plus facilement 
s’attacher à la membrane et contribuer à la phase 2.  
Cette deuxième phase correspond à une faible évolution de la pression et à un colmatage lent. 
Après la première phase, la surface serait recouverte de produits microbiens solubles, facilitant 
l’attache de particules et de colloïdes à la membrane. Un dépôt de matière organique supplémentaire 
a lieu durant cette phase 2, pas seulement dans les pores de la membrane mais sur toute la surface 
membranaire. La formation du gâteau commence mais sans encore affecter la perméabilité, puis ce 
phénomène s’accélère et la phase 3 commence. Cette phase 2 est plus ou moins longue selon le flux 
de perméat et le cisaillement induit par l’hydrodynamique du système (Le-Clech et al., 2006 ; 
Guglielmi et al., 2007a). 
Metzger et al. (2007) ont analysé ces différentes couches qui composent le colmatage et 
confirment la composition des trois couches de colmatage, liées aux trois étapes. La couche inférieure 
(étape 1) concerne le colmatage des pores et est composée majoritairement de produits microbiens 
solubles. Elle est attachée à la membrane et couvre toute sa surface et tous les pores. Elle contient 
une très forte concentration en protéines solubles, similaire quel que soit le mode de filtration utilisé, et 
a une très faible perméabilité. La couche intermédiaire (étape 2) est composée de flocs et 
d’exopolymères dans les mêmes proportions, avec une accumulation de polysaccharides. Cette 
couche agit comme un gel entre les couches supérieure et inférieure. D’après ces auteurs, la couche 
supérieure (étape 3) est composée principalement de flocs biologiques et d’exopolymères liés et cette 
couche a une forte perméabilité. 
La troisième phase correspond à la forte augmentation de la pression, conséquence d’une 
filtration à flux constant. En effet, les régions où les pores de la membrane plus colmatés que les 
autres induisent une diminution locale de flux très importante. Afin de conserver le flux constant, le 
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flux local augmente donc très fortement dans les zones ou les pores sont moins colmatés. Le 
colmatage accélère alors lui même le colmatage et provoque une augmentation exponentielle de la 
PTM. Ce phénomène de flux locaux est schématisé sur la Figure I-12 (Yu et al., 2003). Voir les 
explications de Massé sur la troisième phase 
 
Figure I-12. Schéma de la redistribution des flux locaux pendant une filtration à long terme  
avec J le flux local, Jav le flux moyenné sur la surface, Jcr le flux critique (Yu et al., 2003) 
Lors de la filtration dans un faisceau de fibres, il est possible de faire une analogie entre 
l’hétérogénéité de distribution du flux à travers le faisceau (Lebègue et al., 2008b) et la distribution le 
long de la fibre. En effet, pour une filtration à flux constant, le phénomène est identique : les flux sont 
faibles dans les zones colmatées et les flux de perméat augmentent alors dans les zones moins 
colmatées pour compenser la diminution de flux. Une modélisation de ce phénomène a été réalisée 
(Yeo et al., 2006) pour un petit faisceau. Pour éviter cela, une forte aération ou une vitesse de liquide 
importante peuvent permettre de limiter le colmatage et ainsi d’améliorer la distribution à travers le 
faisceau de fibres. Nous développerons ces aspects au paragraphe I.4.5.1. 
I.3.3.2 Définitions du flux critique 
Le flux critique, concept originalement présenté par Howell et al. (1995) peut être défini comme le 
flux au dessous duquel il n’y a pas de phénomène de colmatage. Il s’agit du premier flux dit "critique" 
où le colmatage devient mesurable.  
Le flux critique est une notion théorique correspondant à un système idéal. Il est défini comme 
étant le flux en dessous duquel les forces de répulsion entre les particules sont plus grandes que les 
forces de convection vers la membrane.  
Le flux de transition concerne l’approche expérimentale, pour un système particulier bien défini. Il 
correspond au flux pour lequel un décrochage a lieu entre le flux à l’eau (droite de Darcy) et le flux 
pour un fluide réel.  
Le flux soutenable s’adresse aux utilisateurs, pour un système réel. C’est un flux que l’on peut 
retrouver périodiquement et pour lequel le colmatage résiduel est inférieur à une valeur cible 
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déterminée par l’utilisateur selon la rentabilité désirée. Ce flux est donc lié à une période durant 
laquelle le flux reste en dessous d’une valeur fixée pendant laquelle il n’est pas nécessaire de 
procéder à un rétrolavage ou à un lavage chimique. Une fois l’une de ces méthodes de nettoyage 
réalisée, le flux peut être de nouveau fixé à la valeur du flux soutenable. 
Différentes méthodes ont été proposées pour évaluer le flux critique. De ce fait, de nombreux 
auteurs, n’utilisant pas la même méthode, définissent le flux critique de manières différentes. 
Bacchin et al. (2006) ont ainsi réalisé une revue bibliographique sur le flux critique et de nombreuses 
définitions y sont relevées ainsi que les méthodes utilisées pour déterminer ce flux critique. 
Le-Clech et al. (2003) définit le flux critique comme le flux maximal pour lequel la PTM moyenne 
est supérieure à 90% de la PTM moyenne mesurée pour le premier palier.  
Madaeni (1997) explique qu’il n’y a pas de dépôt en dessous du flux critique et que le gâteau 
apparaît pour un flux supérieur au flux critique. Ce flux ainsi défini peut être déterminé par une 
observation visuelle (Madaeni, 1997). 
Une autre définition a été proposée par Espinasse et al. (2002). La méthode pour le caractériser 
est basée sur la réalisation de paliers de flux ascendants et descendants de manière à évaluer la 
première valeur du flux à partir de laquelle les effets de flux ne sont plus réversibles. Le flux critique 
est alors défini comme le flux minimal pour lequel une irréversibilité est observée par variation de flux. 
Deux zones peuvent être distinguées, une première période durant laquelle aucun colmatage 
irréversible n’apparaît sur la membrane, et une seconde période où un nettoyage est nécessaire pour 
éliminer le colmatage irréversible (Espinasse et al., 2002).  
Howell et al. (2004) ont complété la définition initiale qu’ils avaient proposé en définissant deux 
autres notions: le flux de transition et le flux soutenable. Ils précisent donc la définition de chacun de 
ces flux.  
I.3.3.3 Facteurs influençant la détermination du flux critique 
Le flux critique dépend de la concentration de la biomasse, de la configuration de système 
membranaire utilisé, de la vitesse tangentielle et du type de membrane.  
Wu et al. (1999) effectuent diverses mesures de flux critiques lors de la filtration de suspensions 
de colloïdes modèles. En dessous d’un certain flux, la relation entre la pression transmembranaire est 
linéaire mais pour un flux de perméat élevé, le flux devient indépendant de la pression appliquée. En 
effet, pour des membranes d’ultrafiltration et de microfiltration, le flux atteint un plateau où 
l’augmentation de la pression n’a aucune influence sur le flux. Ce phénomène est une combinaison de 
la concentration de polarisation et du colmatage membranaire (Howell, 1995 ; Bacchin et al., 1995 ; 
Bowen et Sharif, 1995).  
Dans les systèmes immergés, le flux critique est déterminé classiquement par la méthode des 
échelons croissants de flux (Le-Clech et al., 2003 ; Massé, 2004 ; Lesage, 2005) qui sera décrite au 
prochain chapitre. Avec la méthode classique pour des flux de perméat faibles, la PTM reste la plupart 
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du temps dans un état pseudo stable. À partir d’un certain flux de perméat, la PTM augmente de 
manière exponentielle. Avec cette méthode, il n’est pas possible d’identifier si l’augmentation de la 
PTM est due à un colmatage réversible ou irréversible. Espinosa-Bouchot (2005) a donc adapté la 
méthode originale des paliers de pression en proposant d’alterner non pas des échelons de pression 
mais des échelons de flux de perméat. 
Les méthodes mises au point pour déterminer le flux critique sont donc nombreuses et chacune 
est liée à sa propre définition. Quelle que soit la méthode utilisée pour caractériser ce flux, si le but est 
de comparer des expériences avec différents systèmes conditions opératoires, Le-Clech et al. (2003b) 
insiste sur le fait que les tests de filtration doivent être menés sous les mêmes conditions biologiques 
afin de déterminer les paramètres hydrauliques et hydrodynamiques et leurs impacts. 
I.3.4 Caractérisation du milieu biologique en BAM 
I.3.4.1 Composition générale du milieu biologique 
L’étude se focalise ici uniquement sur les eaux résiduaires urbaines. Elles comportent des débris 
organiques, des huiles et graisses, des détergents et lessives, des solvants divers, des matières en 
suspension, des matières organiques azotées, des germes fécaux, etc. (source : Aquadoc). Ces eaux 
sont dirigées vers la station d’épuration. La filière de traitement des eaux se compose de trois étapes 
de prétraitement : dégrillage, dessablage et déshuilage. Les eaux usées sont alors envoyées dans un 
bassin de boues activées, bioréacteur où la matière organique est dégradée par des bactéries. La 
boue activée est composée de flocs biologiques, de microorganismes libres, de débris cellulaires, de 
matières minérales et organiques en suspension sous forme colloïdale ou soluble. Les 
microorganismes se trouvent sous forme dispersée dans la phase liquide ou sous forme d’agrégats 
appelés flocs. Les flocs présentent une structure peu dense et hétérogène dont la cohésion est 
assurée par des liaisons de faible énergie entre les ions et les exopolymères (EPS). Parmi tous les 
composés contribuant à la structuration du floc, les EPS tiennent une place majeure. Ce sont des 
composés à forte densité de charges négatives pouvant être éliminés des microorganismes sans 
entraîner la rupture des cellules et sans lesquels les microorganismes sont encore viables. Ils 
représentent, avec l’eau et les microorganismes, le groupe le plus important des boues activées. En 
effet, les EPS peuvent représenter jusqu’à 60% de la masse de la liqueur mixte et les 
microorganismes autour de 10-15% (Frølund et al., 1996). 
Les microorganismes produisent des exopolymères  qui leur permettent de maintenir un lien entre 
les différentes cellules. De nombreuses études détaillent la composition des EPS 
(Morgan et al., 1991 ; Wingender et al., 1999 ; Laspidou et Rittmann, 2002 ; Görner et al., 2003 ; 
Garnier et al., 2005) et la plupart d’entre elles montre que les EPS sont principalement composés de 
protéines et de polysaccharides.  
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Les EPS sont présents soit à l’intérieur des flocs, ce sont les EPS liés, soit dans le surnageant de 
la liqueur mixte, ce sont les produits microbiens solubles (PMS). Les EPS liés structurent les flocs et 
permettent à la biomasse de se fixer à une surface (Laspidou et Rittmann, 2002). 
Dans un bioréacteur à membranes, la boue activée diffère des boues activées du système 
conventionnel (avec décantation) puisque certains composés organiques, les matières en suspension, 
les bactéries sont retenus par la membrane. En effet, du fait de cette barrière physique, les espèces 
biologiques favorisent le développement d’espèces et d’activités spécifiques au sein du bioréacteur. 
De plus, leur temps de séjour est égal à l’âge de boues qui correspond au temps de séjour de la 
phase solide. Massé (2004) a montré que les boues de BAM et de BA ayant un âge de boue identique 
présentent un comportement très différent lors de leur filtration dans un système identique et pour des 
conditions de filtration identiques. La boue de BAM présente un comportement beaucoup plus 
colmatant, ce qui a été expliqué par son enrichissement en fines particules et en certains composés 
organiques comme par exemple des protéines.  
I.3.4.2 Les différentes fractions présentes une boue activée 
Une boue activée est constituée de trois fractions : les fractions particulaire, colloïdale et soluble. 
Comme l’expliquent Bae et al. (2005), la contribution de chaque fraction est extrêmement dépendante 
des conditions expérimentales appliquées lors des tests de filtration. Leurs résultats montrent qu’outre 
les différentes méthodes de fractionnement utilisées, les conditions opératoires des tests de filtration 
influencent fortement les résultats et donc leur interprétation.  
Le rôle des petits composés (colloïdes et solubles) jouent un rôle très important lors des deux 
premières étapes du colmatage. Des auteurs justifient le rôle de ces composés dans le colmatage par 
les filtrations réalisées avec du charbon actif qui adsorbe ces composés 
(Choksuchart Sridang et al., 2006 ; Lesage et al., 2008) et implique une réduction du colmatage. 
Les recherches dans ce domaine font toujours l’objet de nombreux travaux. Ainsi, des études 
récentes montrent l’important rôle dans le colmatage membranaire de composés de petite taille 
(environ 100 nm) [Ivanovic et Leiknes, 2008]. Une autre étude menée par Kim et Dempsey (2008) 
montre une augmentation du colmatage d’une membrane d’ultrafiltration (100 kDa) lorsque les 
composés particulaires et colloïdaux (définis comme composés supérieurs à 20 nm) sont séparés des 
suspensions filtrées. Ils attribuent ce phénomène à une augmentation du temps de contact entre la 
membrane et les composés dissous de l’effluent en l’absence des composés particulaires et 
colloïdaux. Par conséquent, la connaissance de la contribution au colmatage des composés 
colmatants colloïdaux ou solubles reste encore imprécise. 
I.3.4.3 Concentration, âge de boues et viscosité de la liqueur mixte 
Une boue activée peut être décrite par deux paramètres primordiaux : sa concentration en 
matières en suspension et son âge de boue.  
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Travailler à âge de boue ou temps de séjour des boues (TSB) élevé induit une concentration en 
MES plus importante (moins de purges) mais ne conduit pas forcément à un colmatage des 
membranes plus prononcé. Cependant l’accumulation de matières non biodégradables dans le 
bioréacteur peut conduire, à long terme, à un colmatage des membranes important 
(Le-Clech et al., 2006). 
Massé (2004) a souligné que la concentration en exopolymères (EPS) dans le surnageant 
dépendait de l’âge de boues et l’a étudié sur une très large gamme, de 9 à 110 jours. En effet, cet 
auteur a montré que lorsque le TSB augmente de 9 à 53 jours, cela entraîne une diminution d’un 
rapport 2 de la teneur en EPS liés (70 à 35 mg.gMVS-1) et de la taille des flocs, résultat confirmé par 
Brookes et al. (2003), et Al-Halbouni et al. (2008) par analyses HPLC-SEC. Massé (2004) explique 
que la diminution d’EPS liés provoque une défloculation. Par contre, lorsque le TSB est augmenté de 
53 à 110 jours, cela entraîne une augmentation des EPS liés et donc de la taille des agrégats. Cet 
auteur explique que cette augmentation pourrait provenir d’une augmentation de la lyse cellulaire et 
une libération des substances favorisant la floculation. 
Concernant la concentration en matières en suspension, la majorité des publications montre que 
lorsque la concentration en MES augmente, le colmatage augmente. Certains auteurs contredisent 
néanmoins cette tendance (Harada et al., 1994 et Yamamoto et al., 1999). En effet, Le-Clech et al. 
(2003b) montre que lorsque la concentration en MES passe de 4 à 12 g.L-1, certes le flux critique 
augmente de 62,1 L.h-1.m-2 mais un colmatage plus rapide et donc une vitesse de colmatage plus 
élevée apparaît. 
Pour ce qui est de la viscosité de la liqueur mixte, elle augmente durant les périodes à faible 
cisaillement, alors qu’un fort cisaillement diminue cette viscosité. Van Kaam et al. (2007) l’ont 
notamment démontré lors d’une filtration réalisée avec une aération intermittente. 
I.3.4.4 Rôle des exopolymères liés et des produits microbiens solubles 
L’impact des EPS liés sur la filtration est confirmé par les résultats de Bouhabila et al. (1998) qui 
trouvent des produits α.C, caractéristiques de la compressibilité du dépôt, plus faibles pour un TSB de 
30 j comparé à des âges de boue de 10 et 20 j. Massé (2004) relie d’ailleurs la résistance spécifique 
du gâteau à la teneur en EPS liés. Grelier et al. (2005) montrent également que les performances de 
filtration d’un bioréacteur à membranes immergées augmentent avec l’âge de boue, avec des 
résistances de filtration beaucoup plus élevées pour un TSB de 8 j (2,3.1011 m-1.j-1) que pour des âges 
de boues de 15 et 40 j (< 1.1011 m-1.j-1).  
Ces tendances ne sont pas vérifiées pour toutes les concentrations en EPS liés. En effet, 
Fawehinmi et al. (2004) et Yamato et al. (2006) trouvent que lorsque la concentration des 
exopolymères liés est inférieure à 10 mg.gMES-1 et supérieure à 80 mg.gMES-1, aucune relation claire 
n’existe entre les performances de filtration et les EPS liés. Néanmoins entre ces deux concentrations 
limites, les performances de filtration des fluides biologiques semblent être intimement liées à la 
concentration en EPS liés. Cette tendance est notamment confirmée par Rosenberger et 
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Kraume (2002) qui trouvent que la composition de la phase liquide influence principalement la 
filtrabilité de la liqueur mixte, avec notamment le rôle de la concentration en EPS liés. 
Une relation directe entre EPS liés et colmatage est néanmoins délicate. En effet, certains auteurs 
ne trouvent aucune relation entre la filtrabilité de la boue et la concentration en EPS liés 
(Rosenberg et al., 2002 ; Reid et al., 2004). Par ailleurs, certains auteurs montrent que l’augmentation 
de la concentration de ces EPS liés (pour des valeurs comprises entre 0 et 260 mg.gMES-1) permet 
d’améliorer la filtration (Mikkelsen et Keiding, 2002). De nombreux auteurs s’attachent à l’étude des 
polysaccharides et des protéines et trouvent un lien entre le colmatage et la concentration de ces 
composés. 
Le problème est le même quant à l’étude des PMS. Ils peuvent jouer un rôle relativement 
important dans la filtrabilité de boues activées mais leur impact précis n’est pas clairement défini dans 
la littérature (Orantes, 2005). Bouhabila et al. (1998) ont comparé la filtrabilité d’une boue et d’un 
surnageant de boue et considèrent les PMS comme les principaux acteurs du colmatage : une 
augmentation du colmatage lorsque la concentration en PMS augmente. Kim et al. (2001) observent 
également une diminution de la filtrabilité des boues lorsque la concentration en PMS augmente. 
Cependant, Lee et al. (2003) ne trouvent aucun paramètre de la phase liquide (quantité totale de 
PMS, carbone organique dissous, angle de contact) qui influence le colmatage. Une étude récente de 
Drews et al. (2008) compare trois BAM différents (âge de boues de 20 à 30 jours) et aucune 
corrélation entre la quantité de PMS et le colmatage membranaire n’a été trouvée. Ces auteurs 
considèrent que le colmatage est intimement lié à la quantité de PMS uniquement lorsque l’âge de 
boue est faible et que la taille des pores des membranes est suffisamment grande pour permettre la 
pénétration des PMS. 
Lesjean et al. (2005) identifient les composés majoritairement responsables du colmatage en 
comparant les composés présents dans le surnageant de la boue et dans le perméat. Ils montrent 
qu’un groupe de matières organiques, comprenant une grande concentration en polysaccharides, 
protéines et en colloïdes organiques est retenu par la membrane. Des résultats similaires ont 
également été reportés par Evenblij et al. (2004). Peu d’études tentent d’identifier le rôle des 
substances humiques dans le colmatage, préférant quantifier les substances protéiniques ou les 
polysaccharides.  
Concernant le rôle des polysaccharides et des protéines en particulier, des résultats très divers 
peuvent être reportés dans la littérature. Rosenberger et al. (2005) ont comparé les performances de 
six bioréacteurs à membranes utilisés par différents groupes de recherche européens. Dans chacun 
des cas, une relation a pu être trouvée entre le colmatage et la concentration en polysaccharides, 
avec une diminution du flux de perméat spécifique et une augmentation de la vitesse de colmatage 
lorsque la concentration en polysaccharides augmente. Une relation linéaire entre vitesse de 
colmatage et concentration en polysaccharides a d’ailleurs été proposée par Lesjean et al. (2004). 
Le-Clech et al. (2005) souligne d’ailleurs que les polysaccharides (carbohydrates) présents dans le 
surnageant sont un facteur influençant le colmatage, ce qui est confirmé par Tarnacki et al. (2005) et 
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Lyko et al. (2008). Ces auteurs soulignent donc le rôle des polysaccharides dans le colmatage 
membranaire. 
Cependant, Drews et al. (2006) ont travaillé sur des expériences à long terme avec différentes 
eaux usées et ont démontré qu’il était difficile de conclure sur l’influence uniquement des 
polysaccharides dans le colmatage. Leurs résultats ont été comparés à la relation linéaire proposée 
par Lesjean et al. (2004) et ne correspondent pas. 
Lesage (2005) a étudié l’ajout de toxiques dans la boue activée d’un BAM. Cette présence d’un 
toxique conduit à la libération de protéines dans le milieu biologique (jusqu’à près de 1 g.L-1). Cette 
augmentation de la concentration en protéines entraîne une augmentation très rapide de la pression 
transmembranaire traduisant la mise en place d’un colmatage important. Massé (2004) a montré 
clairement une augmentation de la vitesse de colmatage lorsque les concentrations en protéines et en 
polysaccharides augmentent. De plus, la détermination de la résistance spécifique du gâteau pour 
différentes pressions transmembranaires montre que le dépôt de filtration est compressible et que 
cette compressibilité peut être reliée à la concentration en protéines dans le surnageant (Figure I-13).  
 
Figure I-13. Évolution du produit αC en fonction de la PTM pour différents échantillons de boues 
activées et donc différentes concentrations en protéines (PN) et polysaccharides (PS) (Massé, 2004). 
Les protéines joueraient donc un rôle dans la structuration du dépôt et sa compressibilité, soit en 
créant des liens entre les particules soit en formant des couches de protéines en surface de la 
membrane. Massé (2004) propose que ce mécanisme de création d’une structure protéinique 
compressible puisse expliquer l’augmentation brutale à moyen terme de la pression 
transmembranaire lors d’une filtration à pression constante. Cette formation d’un dépôt protéinique ou 
d’un gel à la surface de la membrane a été confirmée par les travaux de Teychené et al. (2008).  
Evenblij et al. (2005) ont étudié le colmatage dans trois BAM différents (fibres creuses, 
membranes planes et des membranes  à disque rotatif). Les boues activées sont spécifiques à 
chaque procédé et ont donc des concentrations en exopolymères spécifiques. Ces auteurs n’ont pas 
trouvé de corrélation entre la quantité de polysaccharides présents et le colmatage. Les conclusions 
sur le type exact de composés influençant le colmatage sont toujours contradictoires. 
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Evenblij et al. (2005) concluent que les recherches devraient se focaliser sur les conditions 
biologiques permettant de maintenir une biomasse avec un faible relargage de ces exopolymères. 
Les composés biologiques majoritairement responsables du colmatage viennent d’être décrits. 
Nous allons maintenant nous intéresser au rôle de l’aération sur ce colmatage. 
I.4 Impact de l’aération sur le colmatage 
L’aération est un paramètre clé pour la maîtrise et la limitation du colmatage dans un BAM et 
représente jusqu’à 70% des coûts de fonctionnement d’une installation.  
L’aération dans un BAM joue deux rôles. Elle permet de transférer de l’oxygène à la biomasse 
aérobie présente et de limiter le colmatage. Pour remplir ce deuxième objectif, l’air est injecté à la 
base de la membrane et est distribué afin d’optimiser l’action de l’air à la surface de la membrane. Le 
débit d’air et l’écoulement d’air optimaux sont encore méconnus aujourd’hui. Pour le premier objectif 
qui concerne le transfert d’oxygène à la biomasse, l’écoulement idéal est bien entendu un écoulement 
de type "fines bulles" qui permet d’augmenter la surface d’échange entre le gaz et le liquide. Le mode 
d’aération idéal pour limiter le colmatage est encore incertain même si de nombreuses études 
préconisent une aération de type "grosses bulles".  
En effet, le mode d’aération fait toujours l’objet de nombreuses recherches avec notamment 
différents modes d’aération : autour ou au cœur du faisceau membranaire, discontinue avec un arrêt 
temporaire de l’aération, intermittent en alternant de forts et de faibles débits d’air. Avant de 
s’intéresser à ces nouvelles techniques d’aération, l’injection d’air dans les modules fibres creuses va 
faire l’objet d’une revue bibliographique. 
Deux stratégies complémentaires d’aération des membranes sont utilisées dans les bioréacteurs à 
membranes : l’aération utilisée pour limiter la formation du colmatage en amont, avant qu’il ne se 
forme, et l’aération utilisée pour éliminer le colmatage, pour décolmater les membranes. 
Même si la plupart des bioréacteurs à membranes à l’échelle industrielle utilisent d’ores et déjà 
l’aération afin de contrôler le colmatage dans ce type de procédés, l’optimisation de l’aération est un 
problème encore non résolu étant donné le manque d’informations sur la compréhension des 
mécanismes induits par les bulles (Martinelli et al., 2006). De plus, l’aération reste un paramètre clé 
du procédé étant donné qu’elle représente la majeure partie des coûts de fonctionnement. La 
principale raison de cette méconnaissance dans ce domaine est que chaque système membranaire et 
chaque configuration de module, d’ailleurs en constante évolution, présente des écoulements 
gaz-liquide spécifiques et différents. 
Dans ce contexte, ce paragraphe se focalisera successivement sur les conditions opératoires 
dans les bioréacteurs à membranes, la caractérisation hydrodynamique dans les modules fibres 
creuses et l’effet de l’aération sur les performances de filtration. 
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L’aération induit différents mécanismes qui ont été synthétisés par la revue bibliographique 
Cui et al. (2003) sur l’aération dans les procédés membranaires de : 
- les bulles induisent un débit secondaire 
- l’aération provoque un déplacement physique de la couche de polarisation de concentration 
- des impulsions de pression ont lieu au passage des bulles 
- l’aération provoque une augmentation de la vitesse superficielle tangentielle 
(Sofia et al., 2004). 
En effet les bulles induisent un débit secondaire dans le même sens que l’ascension des bulles 
mais peuvent également provoquer des phénomènes de recirculation par différence de masses 
volumiques lorsque l’air n’est pas réparti de manière homogène sur la surface autour des membranes. 
Ces recirculations (discutées au paragraphe I.2.3.1) peuvent alors modifier la polarisation de 
concentration et influer sur la vitesse superficielle tangentielle, soit en la diminuant (courant 
descendant de recirculation), soit en l’augmentant (courant ascendant de recirculation).  
Concernant l’action des bulles pour des membranes mobiles, il est possible d’ajouter qu’elle se 
subdivise en deux actions : une action directe avec une collision contre les fibres et donc un 
cisaillement important, et une action indirecte provoquant le mouvement des fibres et du fluide induit 
par l’aération. Pour des membranes immobiles, seul le cisaillement crée par l’aération permet de 
limiter le colmatage. 
I.4.1 Comparaison entre la filtration avec et sans aération 
Lors de la filtration de suspensions de bentonite à l’intérieur de fibres creuses, 
Laborie et al. (1997) mesurent le flux de perméat pour deux expériences, avec et sans aération. 
L’aération permet de multiplier par deux le flux de perméat dès les premières minutes de filtration et 
cette tendance est conservée sur toute la durée de filtration. Le flux de perméat après 3 h de filtration 
est de 52 et 111 L.h-1.m-2 respectivement pour les expériences sans et avec aération. 
Chang et Fane (2000 & 2001) ont comparé les performances de filtration obtenues avec et sans 
air, pour une vitesse superficielle de mélange identique (0,4 m.s-1), dans un écoulement à poches 
gaz-liquide ascendant à l’extérieur de fibres creuses dans l’espace entre les fibres. L’aération permet 
d’améliorer les performances de filtration avec une résistance au colmatage plus faible de 35% 
(Figure I-14) et un volume filtré après 90 min augmenté de 30% en comparaison avec les valeurs 
sans aération. Ils ont également évalué les résistances de colmatage réversible et irréversible pour 
deux expériences, avec et sans air (Figure I-14). 
Chapitre I Synthèse bibliographique 
 78 
 
Figure I-14. Comparaisons des résistances (irréversible Rir et réversible Rr) au colmatage  
après 90 min de filtration d’une suspension de levures à 5 g.L-1 (Chang et Fane, 2000). 
D’après la Figure I-14, Chang et Fane (2000) montrent que l’aération joue un rôle à la fois sur le 
colmatage réversible et irréversible. 
Kim et al. (2004) ont également comparé les vitesses de colmatage initiale avec et sans aération 
lors de la filtration de suspensions de bentonite (100 mg.L-1). Ces auteurs ont trouvé que les vitesses 
de colmatage sont beaucoup plus faibles avec aération que sans. 
Espinosa-Bouchot et al. (2003) ont comparé la filtration à flux constant (7 L.h-1.m-2) de 
suspensions synthétiques de bentonite à 10 g.L-1 pour Qg = 0 et 0,38 Nm3.h-1 dans trois modules 
fibres creuses de géométries différentes : avec un faisceau de fibres creuses disposées en U, avec 
sept faisceaux de fibres creuses et avec des fibres libres empotées par le bas. Ces trois modules ont 
respectivement des surfaces membranaires de 4,2 ; 4,2 et 1,2 m2. L’injection d’air réalisée à la base 
du module permet de réduire la pression transmembranaire dans les deux premières configurations 
de module. Pour le module avec les fibres libres, seule une très petite différence de PTM (< 0,015 bar) 
a pu être mesurée entre les expériences avec et sans aération. L’expérience est réalisée sur 
15 minutes et c’est probablement pourquoi aucune différence n’a été trouvée dans ce module alors 
qu’une diminution marquée de résistance de colmatage a pu être mesurée dans les autres modules 
(divisée par 2 lorsque Ugs passe de 0 à 0,043 m.s-1). Selon la configuration du module, l’influence de 
l’aération n’est donc pas la même. Ces expériences soulignent que les conditions de filtration et la 
géométrie du module sont des paramètres à prendre en compte pour étudier l’aération.  
L’aération joue donc un rôle sur le colmatage, réversible et irréversible, mais des tendances 
différentes peuvent être trouvées, entre autres selon la géométrie du module. 
I.4.2 Paramètres de l’aération utilisés dans les BAM 
Les paramètres qui serviront de comparaison entre les différents résultats de la littérature sont les 
demandes spécifiques en aération par mètre carré de membrane (SADm) et par mètre cube de 
perméat produit (SADp). 
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De nombreux auteurs montrent que l’augmentation du SADm améliore les conditions de filtration. 
Madec (2000) a filtré une suspension de bentonite à 5 g.L-1 dans un module Zenon ZW500 (surface 
membranaire de 42 m2). Le flux critique est passé de 32 à 80 L.h-1.m-2 lorsque le SADm est passé de 
0,19 à 1 m3.h-1.m-2. 
Cette influence de l’aération sur le colmatage est d’autant plus importante que le flux de perméat 
est élevé (Howell 2004). En effet, Germain et al. (2005) ont travaillé à un flux de perméat de 
33 L.h-1.m-2 et pour une vitesse superficielle de gaz passant de 0,07 à 0,13 m.s-1 soit une 
augmentation d’un facteur 2, la vitesse de colmatage passe de 10,6 à 1,98 kPa.h-1 soit une diminution 
d’un facteur 5. D’ailleurs, Pscoch et Schiewer (2008) montrent que l’aération a un impact plus 
important sur le colmatage lorsque la solution a un potentiel colmatant et une viscosité élevés. 
Lebègue et al. (2008a) soulignent l’importance de l’aération dans des conditions de filtration intensives 
(forte concentration en MES et sans séquence de rétrolavage), notamment à fort flux de perméat 
(30 L.h-1.m-2 par rapport à 10 L.h-1.m-2). Ce constat a été souligné pour des membranes fibres creuses 
externe/interne par Bouhabila et al. (2001) et pour une filtration interne/externe par 
Cabassud et al. (2001), et également des membranes planes par Mercier-Bonin et al. (2000). 
Howell et al. (2004) modélise la vitesse de colmatage en fonction de l’aération et du flux de 
perméat et trouve que la vitesse de colmatage est en lien avec l’inverse de la vitesse de gaz. Plus la 
vitesse superficielle de gaz est élevée, plus la vitesse de colmatage est faible. Ces auteurs ont étudié 
l’évolution du flux critique en fonction de la vitesse de gaz et trouvent qu’au delà de 0,150 m.s-1, le flux 
critique n’augmente pratiquement plus (Figure I-15). 
 
Figure I-15. Flux critiques pour différentes valeurs de Ugs. MES = 17,5 g.L-1 (Howell et al., 2004). 
Espinosa-Bouchot et al. (2003) ont testé cinq débits gazeux pour un SADm allant jusqu’à 
0,33 Nm3.h-1.m-2 lors de la filtration à flux constant (7 L.h-1.m-2) de suspensions synthétiques de 
bentonite à 10 g.L-1. Ces auteurs montrent également que la PTM diminue lors que le SADm est 
augmenté mais seulement jusqu’à une valeur de SADm de 0,22 Nm3.h-1.m-2 (SADp = 31,4 Nm3.m-3). 
Au delà de cette demande spécifique en aération, la PTM reste inchangée (Figure I-16). 
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Figure I-16. Évolution de la pression transmembranaire (TMP) au cours du temps de filtration pour 
différents SADp lors de la filtration d’une suspension de bentonite (Espinosa et al., 2003). 
Ce flux de gaz au delà duquel la PTM reste inchangée est appelé flux d’aération optimal. De 
nombreux auteurs s’accordent à définir un SADm optimal au dessus duquel l’aération n’influence plus 
le colmatage et les conditions de filtration (Ueda et al., 1997 ; Fane et al., 2002 ; Hong et al., 2002 ; 
Chang et Fane, 2002 ; Le-Clech et al., 2003b ; Howell et al., 2004 ; Meng et al., 2008 ; 
Xu et Yu, 2008). Cette conclusion peut être reliée pour les modules fibres creuses libres aux résultats 
de Wicaksana et al. (2006) qui trouvent qu’au delà de 0,15 Nm3.h-1, la fréquence et l’amplitude du 
mouvement des fibres restent constantes. Dans cette géométrie, ce n’est pas seulement le débit d’air 
qui est à prendre en compte mais également le mouvement des fibres induit par l’aération. 
De nombreux auteurs s’accordent donc sur l’existence d’une aération optimale mais ne précisent 
pas le paramètre d’aération pertinent pour le définir et faciliter la comparaison entre différents 
systèmes.  
Certains auteurs montrent qu’augmenter l’aération peut dans certains cas diminuer les 
performances de filtration avec un colmatage plus important (Ueda et al., 1997 ; Liu et al., 2000 ; 
Fane et al., 2002 ; Chang et Fane, 2002 ; Hong et al., 2002). 
En effet, Chang et al. (2006) ont observé une augmentation de la résistance de filtration lorsque la 
demande spécifique en aération SADm augmente pour la filtration d’effluents synthétiques à flux 
constant (Figure I-17). 
 
Figure I-17. Évolution de la résistance de filtration en fonction de l’intensité de l’aération pour 
différents flux de perméat (Chang et al., 2006). 
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La principale explication à ces conclusions divergentes voire contradictoires tient du fait que ces 
auteurs ne travaillent pas dans les mêmes gammes de débit ou de vitesses de gaz. Par ailleurs, deux 
phénomènes pourraient expliquer l’effet néfaste que peut avoir l’aération : (i) le flux tangentiel induit 
par l’aération le long de la membrane provoque un cisaillement qui génère un réentraînement des 
particules vers la membrane (Ueda et al., 1997), (ii) l’aération, notamment à fort débit de gaz, 
provoque la rupture des flocs, augmentant ainsi la population de petites particules dans le bioréacteur 
(Wisniewski et al., 2000), (iii) le passage de grosses bulles génère des courants liquides transversaux 
avec un apport de matière vers la membrane (Martinelli, 2006).  
Nous allons nous intéresser aux valeurs de demandes spécifiques en aération utilisées dans les 
BAM à échelle industrielle et à échelle pilote. 
I.4.3 Conditions opératoires d’aération rencontrées dans les BAM  
I.4.3.1 Bioréacteurs à membranes à échelle industrielle 
Quelques exemples des conditions opératoires utilisées dans les bioréacteurs à membranes fibres 
creuses à échelle industrielle sont résumés dans le Tableau I-1 pour des aérations continues et 
intermittentes pendant la filtration. 
Tableau I-1. Conditions d’aération dans des bioréacteurs à membranes fibres creuses à échelle 
industrielle (adapté d’un rapport européen réalisé par l’université de Cranfield, D1, Data acquisition 
and compilation, disponible sur www.mbr-network.eu). 
Société Capacité du système (m3.j-1) 
Jp 
(L.h-1.m-2) 
SADm 
(Nm3.h-1.m-2) 
SADp 
(Nm3.m-3) 
Zenon 48* 18 – 24 0,29 – 0,40 16 – 17 
M. Rayon 0,38 10 0,65 65 
USF Memcor 0,61 16 0,18 11 
Asahi-Kasei 0,9 16 0,24 15 
KMS Puron 0,63* 25 0,25 10 
Polymem - 10 – 20 0,15 – 0,25 13-25 
* aération intermittente composé de cycles avec aération alternés avec des cycles sans aération. 
 
Divers ordres de grandeur peuvent être synthétisés à partir de ce tableau : 
-
 les flux de perméat utilisés dans les BAM à l’échelle industrielle sont situés entre 10 et 
25 L.h-1.m-2 
-
 la demande spécifique en aération divisé par la surface membranaire, SADm, est comprise 
entre 0,15 et 0,65 m3.h-1.m-2 et les SADp entre 10 et 65 Nm3.m-3. 
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Les gammes de SAPp et SADm utilisées dans le milieu industriel sont très larges et ne permettent 
pas de préconiser une valeur de SAD en particulier. 
La demande spécifique en aération n’est pas reliée à la capacité de l’installation. Cette demande 
spécifique en aération par mètre carré de membrane est couramment utilisée au niveau industriel. Ce 
paramètre est très simple à calculer et facile à utiliser mais ne caractérise pas l’écoulement du gaz à 
l’intérieur du système membranaire et donc l’hydrodynamique dans le système. 
I.4.3.2 Bioréacteurs à membranes à l’échelle pilote 
Seuls quelques exemples des conditions opératoires utilisées dans les BAM avec aération à 
l’échelle pilote sont résumés dans le Tableau I-2. 
Tableau I-2. Conditions d’aération dans des bioréacteurs à membranes fibres creuses à échelle pilote. 
Jp 
(L.h-1.m-2) 
SADm 
(Nm3.m-2.h-1) 
SADp 
(Nm3.m-3) Références 
17 60 280 Günder et al. (1998) 
10 1,2-4,8 120 Bouhabila (2001) 
9 1,2 132 Lee et al. (2003) 
7 0,33 0,002 Espinosa-Bouchot (2005) 
10 1,2 120 Lesage (2005) 
5 0,1 20 Massé (2006) 
8,5 1 117 Stricot (2008) 
10 0,45-1,36 45-136 Lebègue et al. (2008a) 
30 0,25 8 Verrecht et al. (2008) 
 
Nous voyons d’après le Tableau I-2 que les gammes d’aération à échelle pilote sont encore plus 
larges que celles utilisées à l’échelle industrielle (SADm entre 0,1 et 60 Nm3.h-1.m-2 et SADp entre 
0,002 et 280 Nm3.m-3). Ces modes d’aération très différents les uns des autres soulignent à nouveau 
la difficulté de choisir un débit d’air de travail et surtout de comparer les données entre ces différents 
travaux.  
L’aération reste un paramètre clé utilisé dans les bioréacteurs à membranes, mais les gammes 
d’aération utilisées à échelle pilote ou industrielles sont très variables d’une étude à l’autre. De plus 
les conclusions des diverses études en terme d’effet de l’aération sur le colmatage peuvent être 
contradictoires. Ces deux points ne permettent pas de conclure quant aux conditions d’aération à 
utiliser et soulèvent à nouveau le besoin d’utiliser des paramètres pertinents pour pouvoir comparer 
les expériences entre elles. 
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I.4.4 Influence et rôle de l’aération dans les bioréacteurs à 
membranes 
I.4.4.1 Influence de la fréquence, de la forme et de la taille des bulles sur le colmatage 
La taille des bulles (petites, moyennes et larges) joue un rôle sur le colmatage des modules fibres 
creuses pour une configuration et un débit d’air donnés (Choksuchart Sridang et al., 2005). 
Sofia et al. (2004) ont étudié l’influence de l’injection de fines bulles et de bulles coalescées. Nous 
regretterons néanmoins qu’ils ne précisent pas la taille des bulles injectées. Pour une même vitesse 
superficielle de gaz (Ugs = 0,017 m.s-1), l’injection de fines bulles leur permet de ne pas avoir 
d’augmentation significative de la PTM pendant 250 jours, alors que pour l’injection des bulles 
coalescées, la PTM augmente de manière très rapide après seulement 25 jours. Ils expliquent cette 
différence par la répartition des bulles à la surface des fibres plus homogène lors d’injection de fines 
bulles ce qui permet un meilleur contrôle du colmatage. Ces résultats sont contredits par 
Li et al. (1997), qui ont étudié l’effet de la taille des bulles et de leur fréquence sur le flux de perméat à 
l’intérieur de membranes tubulaires de 12,7 mm de diamètre (filtration interne/externe). Ils observent 
une augmentation du flux de perméat lorsque la fréquence des bulles ainsi que leur taille augmente. 
Ils trouvent une taille de bulles au dessus de laquelle le flux de perméat n’augmente plus, lorsque les 
bulles sont larges et occupent toute la section droite de la fibre.  
Martinelli (2006) a testé deux types de bulles, l’injection de fines bulles et de calottes. Pour un 
même volume d’air injecté et pour des fibres lâches, l’injection de calottes améliore les performances 
de filtration. Cet auteur justifie cela par deux effets positifs des calottes par rapport aux fines bulles : la 
mise en mouvement des fibres et le passage des calottes à l’extérieur des fibres alors que les petites 
bulles sont dans le sillage des fibres. Quel que soit le type de bulles injectées, cet auteur a mis en 
évidence un écoulement liquide horizontal dans le sillage des bulles qui provoquerait un apport de 
matière supplémentaire vers les fibres pouvant engendrer davantage de colmatage. 
L’influence de la taille des bulles sur le colmatage reste encore incertaine étant donné les résultats 
contradictoires trouvés dans la littérature. D’ailleurs, Madec (2000) n’observe aucune influence de la 
taille des bulles pour des diamètres de bulles compris entre 1 et 10 mm sur les performances de 
filtration dans un bioréacteur à membranes immergées, en termes de flux critique. 
Afin de compléter ces études, le rôle d’autres paramètres a été étudié par 
Nguyen Cong Duc et al. (2007) qui ont étudié la phase gaz dans une cuve avec des fibres creuses 
immergées à l’aide d’une double sonde optique afin de déterminer les tailles de bulles, les rétentions 
gazeuses, les vitesses d’ascension des bulles et la fréquence des bulles. Ces auteurs ont montré que 
la contrainte de cisaillement à la paroi et la fréquence des bulles semblent être liées à la rétention 
gazeuse. Ils concluent que la détermination de la distribution de l’air à la surface des fibres est 
particulièrement difficile mais encourageante. Par contre, cette méthode de mesure est une méthode 
intrusive qui peut modifier l’écoulement. Nous insistons sur le fait que les mesures réalisées dans ce 
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travail de thèse sont des méthodes non intrusives, qui ne perturbent donc pas l’écoulement 
gaz-liquide. 
I.4.4.2 Influence de la position des injecteurs d’air 
Choksuchart Sridang et al. (2005) expliquent que pour une configuration et un débit d’air donnés, 
le lieu de l’injection des bulles, au centre ou à l’extérieur du faisceau de fibres est déterminant dans la 
limitation du colmatage. 
Yeo et al. (2006) ont modélisé l’effet de la position de l’injection de l’air sur les performances de 
filtration à flux constant (18 L.h-1.m-2) sur neuf fibres creuses. Deux positions d’injection ont été 
testées, l’une près des neuf fibres creuses et l’autre plus éloignée, en suivant l’évolution du flux sur 
chaque fibre individuellement. Après trois heures de filtration, la répartition du flux de filtration est 
meilleure sur chacune des fibres lorsque la position de l’aérateur est éloignée des fibres. Une injection 
située trop près des membranes semble favoriser le colmatage comparativement à une injection plus 
éloignée. Ces auteurs ont attribué cette différence à l’absence de circulation de liquide entre les fibres 
lorsque l’injection d’air est trop proche des fibres. 
I.4.4.3 Influence des contraintes de cisaillement engendrés par l’aération sur le colmatage 
Laborie et al. (1997) ont étudié l’influence d’un écoulement à poches de gaz à l’intérieur de fibres 
creuses pour la production d’eau potable lors de la filtration de suspensions de bentonite 
(concentrations entre 0,9 et 5,2 g.L-1). L’injection d’air provoque une expansion du dépôt de particules 
par l’augmentation de la porosité et de l’épaisseur du dépôt et permet des flux de perméat plus 
élevés. Cette augmentation du flux de perméat proviendrait du taux de cisaillement élevé induit par les 
poches des gaz. Ce résultat est confirmé pour d’autres types de membrane de type fibres creuses 
(Laborie et al., 1998) et membranes planes (Ducom et al., 2002). En effet, Ducom et al. (2002) ont 
montré dans une cellule de filtration composée d’une membrane plane de nanofiltration, que 
l’augmentation du flux pouvait être reliée à deux paramètres : le taux de cisaillement moyenné dans le 
temps divisé par le taux de cisaillement obtenu uniquement pour la phase liquide, sans aération, et le 
ratio entre l’amplitude du taux de cisaillement pour les deux phases et le taux de cisaillement du 
liquide. Ces auteurs concluent qu’il est possible de contrôler le colmatage particulaire en appliquant 
un taux de cisaillement approprié à la surface de la membrane. 
Ces études ont été approfondies (Cabassud et al., 2001) afin d’essayer de déterminer quel critère 
hydrodynamique (taux de cisaillement moyen ou total, nombres de Reynolds de mélange ou un 
Reynolds lié à l’amplitude et la fréquence des poches) pourrait expliquer cette augmentation du flux 
de perméat. Ils concluent que l’augmentation du flux semble être liée au mélange et à la turbulence 
crées par les bulles dans la phase liquide. Cette conclusion s’accorde avec les résultats de 
Mercier-Bonin et al. (2000) lors de la filtration de levures sur des membranes planes en céramique 
(surface filtrante de 0,06 m2). Mercier-Bonin et al. (2000) concluent que l’augmentation du flux de 
perméat pour différentes conditions hydrodynamiques est liée aux instabilités du fluide, beaucoup plus 
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importantes avec aération que sans. Ces résultats suggèrent que le Reynolds de mélange pourrait 
être un paramètre pertinent pour corréler hydrodynamique et flux de perméat. Cette hypothèse a été 
testée dans des modules fibres creuses lors de la filtration de bentonite (Espinosa-Bouchot, 2005). Le 
flux critique n’a pas pu être relié au Reynolds de mélange, qui ne semble donc pas être un paramètre 
pertinent pour décrire ce système. Espinosa-Bouchot (2005) suggère que les régimes 
hydrodynamiques en fonction de la vitesse de liquide pourraient expliquer ce comportement. Cette 
hypothèse sera vérifiée au cours du travail de thèse. 
Ces études montrent la difficulté de définir un critère hydrodynamique pertinent et unique 
permettant de relier l’hydrodynamique gaz-liquide aux performances de filtration. Même si le taux de 
cisaillement semble être un paramètre pertinent, le déterminer à une échelle semi-industrielle voire 
industrielle est extrêmement difficile. En effet, à ces échelles, la complexité du système augmente, 
notamment dans des faisceaux de fibres creuses où la contrainte de cisaillement peut varier suivant la 
position dans le faisceau. Cette remarque est la même lorsque les fibres sont mobiles et empotées 
par le bas, avec un cisaillement qui risque d’être modifié par le mouvement des fibres. De 
nombreuses voies restent encore ouvertes quant à l’influence de l’aération sur le colmatage d’un point 
de vue étude hydrodynamique. L’influence de la vitesse superficielle de liquide dans des modules 
fibres creuses sur les performances de filtration a été évoquée par Espinosa-Bouchot (2005). Elle 
sera étayée dans la présente étude. 
I.4.4.4 Rôle de la vitesse de liquide 
Le rôle de la vitesse de liquide a principalement été étudié dans les BAM à boucle externe avec 
d’un côté les systèmes ayant une forte vitesse tangentielle et de l’autre ceux fonctionnant à très faible 
vitesse, soit par une pompe de recyclage, soit par l’aération (‘systèmes airlifts’). 
Néanmoins, les phénomènes dans ces deux systèmes, le premier fonctionnant avec une forte 
demande énergétique et le second une faible, restent très différents avec des effets complètement 
différents. 
Tardieu et al. (1998) a ainsi comparé deux fortes vitesses tangentielles dans des membranes 
céramiques, et a obtenu un flux quatre fois plus important (100 L.h-1.m-2) sur une durée plus de quinze 
fois supérieure (100 pour une vitesse de 4 m.s-1 comparé à une vitesse de 0,5 m.s-1. Des observations 
visuelles de ces membranes céramiques ont également révélé qu’il n’y a aucun dépôt de flocs lorsque 
le système fonctionne à forte vitesse. Ces auteurs ont avancé l’hypothèse que le gâteau de filtration 
se forme à partir des petites particules présentes dans l’effluent à traiter alors que les particules de 
taille plus importante sont facilement enlevées par l’action de la vitesse tangentielle du liquide. 
Le choix de la vitesse du liquide optimale est donc important afin de réduite les coûts 
énergétiques. Dans cet objectif, le bioréacteur à membranes avec faible recirculation du liquide a été 
mis en place. Dans ce type de système, l’injection d’air semble plus efficace pour limiter le colmatage 
et la vitesse superficielle du liquide aurait peu d’effet sur les performances de filtration (Chang et 
Fane, 2000 ; Liu, 2000). En effet, Chang et Judd (2002) comparent ainsi les systèmes immergés et 
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externes et montrent que la vitesse de gaz dans un BAM immergé limite davantage le colmatage que 
la vitesse tangentielle dans un BAM à configuration externe, même si cette vitesse limite malgré tout 
le colmatage. 
I.4.4.5 Influence de l’aération sur le relargage de composés solubles 
Les débits de liquide et de gaz influencent l’hydrodynamique et jouent donc un rôle dans le 
relargage de composés solubles. En effet, les conditions opératoires telles que l’aération ou la vitesse 
du flux tangentielle de filtration peuvent modifier les caractéristiques de la biomasse et ainsi influencer 
le colmatage membranaire. Une aération trop intense peu déstructurer les flocs, avec un relargage 
plus important de matières en solution (Jiang et al., 2005). Ce phénomène peut également être 
rencontré dans les BAM à boucle externe. En effet, l’action de la pompe de recirculation peut briser 
les flocs et ainsi les rendre plus petits, et augmenter le taux de macromolécules en solution, ce qui 
conduit à un potentiel de colmatage plus important des membranes (Stricot, 2008). Cui et al. 
(1993 & 1994) a ainsi travaillé avec des membranes tubulaires (seuil de coupure nominal de 100 kDa) 
et l’utilisation d’un écoulement gaz-liquide a augmenté le relargage de dextran de 89 à 95% et de 80 à 
93% pour des poids moléculaires respectifs de 162 et 87 kDa. Les débits de gaz et de liquide 
influencent donc le relargage de composés solubles, avec un effet encore méconnu de l’effet de l’air 
sur la rétention de produits microbiens solubles dans les bioréacteurs à membranes. 
I.4.5 Optimisation de la géométrie des modules 
I.4.5.1 Disposition des fibres et taux de remplissage 
Quelques études se sont focalisées sur l’influence de la densité de fibres sur l’efficacité de 
l’aération. Kiat et al. (1992) montrent que le colmatage devient très important lorsque la densité de 
fibres est supérieure à 20 fibres.cm-2. L’influence de la densité de fibres joue un rôle sur la taille des 
bulles d’air et donc l’hydrodynamique locale et globale.  
Zheng et al. (2005) ont travaillé dans des contacteurs fibres creuses et la vitesse effective dans le 
contacteur diminue légèrement avec l’augmentation de la densité de fibres. Ils expliquent que cette 
diminution de vitesse peut être due à la diminution de la surface libre dans le module, et 
l’augmentation rapide de la résistance au flux par l’augmentation de la densité de fibres 
(Happel, 1959). 
De plus, la position des injecteurs d’air est importante (Yeo et al., 2006) et plus précisément la 
distance entre les bulles d’air et les fibres. Les phénomènes induits par l’aération diffèrent lorsque 
l’écoulement de bulles s’élève à travers les fibres ou si les bulles ne sont pas en contact avec les 
fibres (Martinelli, 2006). 
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Comme précisé par Wu et Chen (2000), les fibres creuses sont la plupart du temps placées dans 
un carter avec des centaines de fibres, verticales et arrangées de manière aléatoire pour former un 
faisceau de fibres. Les performances de ces modules varient de manière significative d’une étude à 
l’autre. De nombreux facteurs sont évoqués par ces auteurs : l’irrégularité du positionnement des 
fibres, le diamètre des fibres, le mouvement des fibres, l’influence de la paroi du module et l’impact de 
l’entrée et de la sortie du module. Ces auteurs soulignent également que peu d’études se portent sur 
les contributions de ces facteurs sur les performances de modules fibres creuses. C’est l’un des 
objectifs de ce travail de thèse. 
Le-Clech et al. (2005) soulignent que la distance entre deux membranes adjacentes semble 
influencer le transfert de masse et donc le cisaillement et la demande en aération, ce qui est confirmé 
par Wu et Chen (2000). Le-Clech et al. (2005) ajoutent également qu’une augmentation de la densité 
de fibres entraîne plus facilement un colmatage important du faisceau et une diminution de la vitesse 
des bulles. En effet, des auteurs ont montré que les performances d’un module comprenant un 
faisceau de 9 fibres sont bien inférieures à celles d’une fibre seule (Yeo et al., 2005, 2006). Il a 
également été montré que les fibres sur l’extérieur du faisceau sont plus productives que les fibres à 
l’intérieur du faisceau. Pour un effluent concentré et une faible vitesse tangentielle, il a également été 
montré que les fibres à l’intérieur du faisceau sont rapidement colmatées avec une faible production 
de perméat (formation du colmatage interne au faisceau). Ces auteurs conseillent de ne pas dépasser 
30% de densité de fibres. Dans ce type de configuration à faible densité de fibre, le gâteau de filtration 
n’interfère pas entre deux fibres adjacentes et la vitesse tangentielle semble être mieux répartie et 
permettre ainsi de limiter le colmatage (Yeo et al., 2005). De plus, Hong et al. (2002) expliquent 
notamment que l’impact du cisaillement généré par les bulles d’air est optimum lorsque une distance 
adéquate est maintenue entre les fibres creuses (fibres lâches par rapport à des fibres tendues), 
permettant ainsi d’augmenter le flux de perméat. Un modèle mathématique a d’ailleurs mis en 
évidence le rôle de la densité de fibres sur les performances globales du BAM 
(Vigneswaran et al., 2004). 
Lebègue et al. (2008b) ont comparé la formation du colmatage dans deux types de faisceaux de 
fibres creuses : à faible et à fort taux de remplissage. Ils expliquent que si la densité de fibres est trop 
grande (fibres très resserrées), la circulation de l’eau à l’intérieur du faisceau n’est pas homogène 
lorsque l’aération est injectée autour du faisceau. D’après ces auteurs, le centre du faisceau peut 
alors être considéré comme une zone morte. Dans le module à faible taux de remplissage et faible 
diamètre de faisceau, la circulation de liquide à travers le faisceau de fibres minimise la formation 
d’une gangue de boue entre les fibres. 
Ces auteurs ont ainsi étudié les différences en termes de flux entre les fibres situées autour du 
faisceau de fibres et celles au cœur du faisceau de fibres. Ils expliquent que le dépôt de particules à la 
surface des fibres au centre du faisceau est très important avec une forte résistance hydraulique qui 
diminue le flux de perméat local. Yeo et al. (2006) étudie la filtration de suspensions de bentonite 
(1 g.L-1) dans un carré contenant neuf fibres, arrangées en trois lignes de trois fibres. Ils trouvent que 
la fibre du milieu est la fibre qui produit le plus petit flux de perméat, et que chaque fibre a une vitesse 
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de colmatage différente, différence qui s’accentue avec la durée de filtration. Lorsque la filtration se 
déroule à flux constant dans un faisceau de fibres, le flux augmente alors à travers les fibres situées 
sur la périphérie du faisceau pour compenser la baisse de flux au centre du faisceau. Cette 
caractérisation de la filtration en profondeur du faisceau est analogue à celle proposée par 
Yu et al. (2003) le long de la fibre (Figure I-12). Pour compenser la diminution du flux dans les zones 
où le colmatage est important, le flux augmente dans les zones où le colmatage est moindre. 
Lebègue et al. (2008b) concluent que les caractéristiques du faisceau sont déterminantes, notamment 
le diamètre du faisceau et le taux de remplissage, afin de limiter le colmatage.  
Lors de l’utilisation de membranes fibres creuses libres, le rôle de l’aération est d’autant plus 
important qu’il permet le déplacement des fibres et limite le colmatage. La prochaine partie se 
focalisera sur le rôle de l’aération et les différents mécanismes mis en jeu lors de son utilisation dans 
les bioréacteurs à membranes de type fibres creuses. 
I.4.5.2 Mouvement des fibres 
Genkin et al. (2006) ont testé l’effet de la vibration de la membrane sur la valeur du flux critique 
sans aucune aération. Les vibrations sont créées en faisant osciller verticalement le module fibres 
creuses. Les effets liés à l’aération sont ainsi découplés du mouvement des fibres. Ils ont donc suivi 
l’évolution du flux critique avec l’augmentation de la fréquence d’oscillation. Leur conclusion est que 
plus la fréquence d’oscillation est élevée, plus le flux critique est important et donc le colmatage 
moindre. Le mouvement des fibres limite donc le colmatage, tendance confirmée par 
Wang et al. (1994) et Wicaksana et al. (2006) qui concluent que le mouvement des fibres induit par 
l’aération augmente les performances de filtration et réduit le dépôt de particules à la membrane. 
Wang et al. (1994) ont montré également que la prise en compte du flux de perméat ne modifie 
pas le champ de flux à l’extérieur des fibres et n’ont donc pas pris en compte la succion du perméat à 
travers les fibres. Cette étude justifie la possibilité d’analyser l’hydrodynamique gaz-liquide sans 
réaliser de filtration. 
L’influence de la tension des fibres a été étudiée par Martinelli (2006). Sans aération, la résistance 
au colmatage est plus élevée pour les fibres lâches que les fibres tendues. Martinelli (2006) souligne 
que cela peut être dû à l’hétérogénéité du flux de filtration accentué par la courbure de la fibre. Avec 
une aération fines bulles, cet auteur trouve la même tendance et justifie qu’il n’est pas intéressant 
d’utiliser une aération fines bulles qui traverserait le faisceau de fibres sans le mettre en mouvement. 
Un deuxième type d’aération a été utilisé par Martinelli (2006) : l’aération par calotte. Pour des 
calottes de 14 cm3, la résistance au colmatage est la même que les fibres soient tendues ou lâches. 
Ensuite, pour des volumes de calotte plus importants (27 et 55 cm3), la résistance au colmatage est 
plus faible lorsque les fibres sont relâchées avec un gain plus important pour les calottes de volume 
intermédiaire (27 cm3). 
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Delgado et al. (2004) concluent leur travail sur la nécessité de poursuivre les recherches sur le 
lien entre l’efficacité de l’aération et la géométrie du module, un des objectifs du travail présenté dans 
ce manuscrit. 
I.4.6 Modes de filtration discontinus pour minimiser le colmatage 
Afin de limiter les nettoyages chimiques de la membrane, les études des BAM se portent sur 
l’optimisation des conditions opératoires pour ainsi diminuer les coûts engendrés par le nettoyage 
chimique (arrêt de l’installation et achat des produits chimiques). Defrance et al. (1998) précise 
d’ailleurs qu’une unité membranaire doit pouvoir fonctionner 8 à 10 jours sans lavage chimique. 
I.4.6.1 Aération discontinue 
Comme le soulignent Van Kaam et al. (2008), les coûts énergétiques des BAM doivent être les 
plus bas possibles et le colmatage doit être limité avec la plus faible aération possible et surtout la 
plus efficace. Ils ont réalisé une série de trois expériences : un SADm de 166 L.h-1.m-2 en continu, 
1 min d’aération à 200 L.h-1 toutes les 6 min (111 L.h-1.m-2) et 1 min à 370 L.h-1 toutes les 12 min 
(100 L.h-1.m-2). Pour le premier test, en mode continu, une forte vitesse de colmatage de 493 Pa.h-1 
apparaît après 3 jours d’expérience. Ces vitesses sont beaucoup plus faibles lors de l’aération 
discontinue, de 58 Pa.h-1 pour l’aération 1/6 et 39 Pa.h-1pour l’aération1/12. Ils complètent leur étude 
par une analyse de l’indice de décantabilité et de coût énergétique, qui sont meilleurs avec le mode 
d’aération discontinue. Dans cette étude, l’aération discontinue permet de prévenir du colmatage. La 
floculation de la liqueur mixte est d’ailleurs moins limitée par une forte mais courte aération qu’une 
aération continue dans un bioréacteur à membranes immergées. 
Dufaye et al. (2008) ont également testé différents cycles d’aération en alternant un fort débit d’air 
avec un faible débit d’air (durées de 15/15 ; 30/0 ; 10/20 et 5/25 s respectivement pour les forts/faibles 
débits d’air, 0,50 et 0,23 Nm3.h-1.m-2). Ils n’ont trouvé aucun modification de la pression 
transmembranaire sur du colmatage à court terme (5 min) quel que soit le séquençage utilisé. Pour 
des expériences à long terme, Dufaye et al. (2008) ont trouvé des résultats prometteurs en termes de 
colmatage lors de l’utilisation d’une faible aération durant la filtration puis d’un fort débit d’air durant la 
phase de rétrolavage. L’impact d’une faible aération sur les propriétés biologiques de la boue est 
encore méconnu. 
I.4.6.2 Filtration discontinue avec rétrolavage (RL) 
La relaxation avec un rétrolavage durant l’arrêt de la filtration a été étudiée par de nombreux 
auteurs (Alabasi et al., 2002 ; Bourgeous  et al., 2001 ; Le-Clech  et al., 2006 ; Psoch et Schiewer, 
2006 ; Schoeberl  et al., 2005).  
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Différentes conditions de rétrolavage (durée et intervalle entre chaque période de rétrolavage) 
sont utilisées et certaines d’entre elles sont résumées dans le Tableau I-3. 
Tableau I-3. Conditions de filtration discontinue avec des séquences de rétrolavage. 
Durée  
du RL 
Intervalle entre 
chaque RL 
Flux ou 
pression  
de RL 
Flux ou 
pression de 
filtration 
Membranes 
fibres creuses, 
mode de 
filtration 
Références 
15 s 15 min 96 L.h-1.m-2 48 L.h-1.m-2 externe/interne Smith et al. (2005) 
5 – 10 min 8 s 80 – 90 kPa 18 – 72 L.h-1.m-2 interne/externe 
Jiang et al. 
(2003) 
5 min 1 h 20 kPa 10 kPa interne/externe Katsoufidou 
et al. (2005) 
35 s 10 min - 18 L.h-1.m-2 externe/interne Rosenberger 
et al. (2002) 
60 s 60 min 100 KPa 10 L.h-1.m-2 externe/interne 
Hernandez 
Rojas et al. 
(2005) 
 
Bouhabila et al. (2001) ont souligné l’intérêt du rétrolavage lors de conditions critiques de filtration. 
La perméabilité après rétrolavage correspond à 90% de la perméabilité initiale. 
Visvanathan et al. (1997) ont trouvé que le flux de perméat passait de 6 à 30 L.h-1.m-2 après une 
séquence de rétrolavage. Ces auteurs ont étudié dans un BAM immergé une séquence de 15 min de 
filtration puis de 15 min de rétrolavage à l’air. Ils trouvent de meilleurs résultats en termes de stabilité 
de flux et de volume de perméat net cumulé qu’en mode continu. Même si le rétrolavage ne permet 
pas d’enlever tout le colmatage membranaire, ce mode de filtration discontinu permet d’améliorer le 
flux de perméat. Ces résultats sont contredits par Van Kaam (2005) qui a testé des séquences de 
filtration – arrêt – rétrolavage avec aération. Il conclut que le rétrolavage est inutile et qu’il permet 
uniquement de déconcentrer légèrement le module. 
Cette méthode de filtration discontinue avec des rétrolavages est consommatrice d’eau et 
présente des résultats contradictoires selon les auteurs. Des essais de filtration avec des périodes de 
relaxation mais sans rétrolavage sont alors envisagées, afin de réduire la perte de perméat induit par 
le rétrolavage. 
I.4.6.3 Filtration discontinue avec des périodes de relaxation 
Le séquençage de la filtration avec l’ajout de périodes de relaxation est une autre méthode 
physique permettant de limiter le colmatage membranaire. Hong et al. (2002) ont ainsi montré que la 
performance des BAM était clairement améliorée par ce type de filtration discontinue. Néanmoins, 
après une phase de relaxation, la perméabilité de la membrane n’est retrouvée que partiellement ce 
qui indique la formation d’un colmatage irréversible (Hong et al., 2002). En effet, la pression ne revient 
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pas toujours à la valeur initiale après une période de relaxation (Howell et al., 2004). Ces auteurs ont 
choisi une relaxation de 2 min après 8 min de filtration à un flux de 10 L.h-1.m-2 car avec ce mode de 
fonctionnement, ils ne détectent aucun colmatage irréversible, même pour une vitesse superficielle de 
gaz très faible de 0,018 m.s-1. Pour un flux de perméat élevé de 25 L.h-1.m-2, le colmatage est en 
revanche observé même pour des vitesses superficielles de gaz élevées de 0,201 et 0,220 m.s-1. La 
relaxation pendant laquelle le flux convectif vers la membrane est arrêté permet donc principalement 
d’enlever la partie réversible du colmatage. 
Gui et al. (2002) expliquent que le dépôt qui se forme à la surface de la membrane dépend de 
l’équilibre entre la vitesse de l’écoulement à travers la membrane Vf imposé par le flux de perméat et 
le rétrotransport des particules Vb induit par les forces de cisaillement provenant de l’aération et de la 
vitesse tangentielle Vs (Figure I-18). 
 
Figure I-18. Fonctionnement du procédé de filtration (Gui et al., 2002)  
avec Vb la vitesse due au rétrotransoport, Vf la vitesse vers la membrane due au flux convectif,  
et Vs la vitesse tangentielle à la membrane. 
Le rétrotransport des particules est relié au flux tangentiel qui dépend majoritairement du taux 
d’aération aux abords de la membrane et de la concentration en particules (Gui et al., 2002) 
Pendant une opération de filtration pour un flux de perméat supérieur au flux critique, la vitesse Vf 
est supérieure à Vb et les composés colmatants s’accumulent à la surface de la membrane. Par 
conséquent, durant les phases de relaxation, Vb est le principal phénomène permettant de mettre en 
mouvement les particules et le rétrotransport déplace les composés réversibles vers la solution à 
filtrer. Ce phénomène de rétrotransport provient de deux phénomènes : 
- Le gradient de concentration entre le gâteau de filtration et la liqueur mixte 
- L’aération qui provoque un cisaillement à la paroi et permet de décoller les particules.  
L’aération durant la phase de relaxation joue donc un rôle primordial dans la limitation du 
colmatage au voisinage de la membrane.  
La baisse du temps de relaxation ou l’augmentation du temps de filtration provoquent une 
augmentation de la vitesse de colmatage (Gui et al., 2002). Á propos des conditions de relaxation, ces 
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auteurs ajoutent que le ratio de la durée de relaxation sur la durée de filtration n’est pas le paramètre 
à optimiser. 
Cependant, plus le temps de filtration est long, et plus il est difficile d’enlever le gâteau de filtration. 
Hong et al. (2002) trouvent dans le cas d’une filtration d’effluents synthétiques que pour un arrêt de 
filtration de 15 min, la durée maximale de filtration est alors de 145 min, durée au delà de laquelle le 
flux de perméat n’est plus retrouvé après la phase de relaxation. La filtration sur du long terme 
provoque une compression du gâteau qui engendre une irréversibilité du dépôt et ainsi accélère le 
colmatage (Li et al., 2003). Ce phénomène est identique lorsque le séquençage de la filtration est 
couplé avec un rétrolavage, avec une compressibilité du dépôt d’autant plus grande que l’intervalle 
entre deux rétrolavages est grand. 
Zarragoitia-González et al. (2008) ont modélisé le fonctionnement d’un bioréacteur à membranes 
immergées (surface membranaire de 0,0013 m2) à flux constant et ont testé différents modes de 
séquençage de l’aération et de la filtration. Ils ont comparé leurs résultats de modélisation avec une 
expérience menée avec un module fibres creuses disposées en U et ayant une surface membranaire 
de 0,3 m2. Leur modèle sous-estime la pression transmembranaire pour les trois expériences qui ont 
été comparées et avec des modes de filtration et d’aération discontinus mais l’évolution de la pression 
est bien retranscrite. Les différents modes choisis ont été réalisé pour tester la robustesse du modèle, 
qui répond correctement à ces variations. Ils ont ainsi comparé le temps de relaxation (2 min et 6 min) 
pour des périodes de filtration de 10 min. La pression transmembranaire et la résistance au colmatage 
sont plus faibles lorsque le temps de relaxation est égal à 6 min. Néanmoins, ces auteurs soulignent 
que différents paramètres ne sont pas pris en compte ce qui explique l’écart entre la modélisation et 
l’expérience : la variation de la porosité du gâteau, l’intensité de la turbulence, Cette étude justifie à la 
fois l’intérêt et la difficulté de modéliser un système membranaire complexe. Une fois le modèle 
robuste et validé par de nombreuses expériences, il permet de prédire le comportement du système 
membranaire vis à vis de nombreuses conditions opératoires faciles à modifier. Nous avons choisi 
dans notre étude de nous baser uniquement sur les résultats expérimentaux et de comparer différents 
séquençages pour des boues activées ayant les mêmes caractéristiques. 
Metzger et al. (2007) ont filtré de la boue activée dans un BAM immergé aéré (surface 
membranaire de 0,05 m2) et ont comparé quatre modes de filtration différents : continu, discontinu 
avec relaxation, discontinu avec rétrolavage, et discontinu avec séquençage du flux de perméat et 
rétrolavage. Le flux de perméat net des quatre modes est identique (20 L.h-1.m-2) et la durée de 
filtration est de 24 h. La filtration continue est réalisée à un flux constant de 20 L.h-1.m-2. Pour le mode 
discontinu avec relaxation, la filtration se fait à Jp = 22 L.h-1.m-2 avec un arrêt de la filtration (relaxation) 
de 20 s toutes les 220 s. Le mode discontinu avec rétrolavage consiste à effectuer un rétrolavage de 
20 s toutes les 220s à un flux de rétrolavage de 34 L.h-1.m-2, la filtration est réalisée à Jp = 25 L.h-1.m-2. 
Le dernier mode discontinu est réalisé avec une séquence de filtration avec deux flux de perméat 
(40 L.h-1.m-2 pendant 80 s et 20 L.h-1.m-2 pendant 340 s), séquence suivie par un rétrolavage de 30 s. 
Metzger et al. (2007) trouvent une pression transmembranaire plus faible pour le mode continu que 
les trois modes discontinus, que ce soit en termes de flux net ou de flux instantané. Le mode avec des 
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périodes de relaxation est le deuxième mode après le mode continu à avoir la plus faible pression 
transmembranaire et la plus forte perméabilité instantanée. Les deux derniers modes ont des valeurs 
pratiquement identiques. D’après ces auteurs, les différences proviennent des différents mécanismes 
de blocage des pores et de formation du gâteau de filtration qui ont lieu dès les premières heures de 
la filtration. Une fois cette première couche de colmatage formée, l’équilibre est atteint et la vitesse de 
colmatage est la même pour tous les modes.  
Si l’on compare cette méthode de filtration discontinue sans rétrolavage à la méthode comprenant 
des séquences de rétrolavage, les périodes de relaxation ne nécessitent pas l’utilisation de perméat et 
diminuent ainsi la perte de production d’eau générée lors d’un rétrolavage. De plus, la relaxation ne 
demande aucune énergie supplémentaire. 
 
Cette étude souligne que le facteur influençant le colmatage est le flux de perméat appliqué. Les 
expériences de séquençage présentées dans ce travail de thèse sont toutes réalisées à un même flux 
de perméat afin d’évaluer l’influence du séquençage sans tenir compte de l’influence du flux de 
perméat. Néanmoins, ces auteurs ne précisent pas les conditions d’aération avec lesquelles ils ont 
travaillé. Le séquençage de l’aération est également une alternative qui sera développée dans ce 
travail. 
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I.5 Conclusions et objectifs de l’étude 
Les travaux de recherche présentés dans cette étude bibliographique ont mis en évidence les 
mécanismes liés à l’aération et le rôle de l’aération pour limiter le colmatage. Nous avons relevé que 
l’optimisation de l’aération était primordiale pour réduire les coûts de fonctionnement des bioréacteurs 
à membranes, notamment par une diminution du colmatage. Néanmoins, de nombreux points restent 
encore méconnus quant aux débits d’air optimaux à utiliser, aux écoulements gazeux les plus 
favorables à la limitation du colmatage, à l’influence de cette hydrodynamique gaz-liquide sur les 
différents types de colmatage, sur la réversibilité du dépôt. L’objectif de ce travail est de contribuer à 
lever les verrous scientifiques qui subsistent quant au rôle de l’aération et son influence. Ils seront 
présentés sous quatre volets : hydrodynamique gaz-liquide, influence de l’aération sur le colmatage, 
géométrie des modules fibres creuses et optimisation du procédé de bioréacteur à membranes. 
 
Hydrodynamique gaz-liquide 
Concernant la caractérisation hydrodynamique, peu d’études portent sur la connaissance précise 
des volumes d’air et des écoulements de gaz dans des modules fibres creuses confinés. De 
nombreuses questions restent : 
Quel est le régime d’écoulement (taille, forme, vitesse des bulles, taux de gaz)  dans des modules 
membranaires fibres creuses ? Les fibres creuses constituent une phase solide qui modifie 
l’écoulement et elles influent sur l’homogénéité du mélange : dans quelle mesure ? En effet, on se 
demande s’il y a des passages préférentiels dans le module sous la forme de courts-circuits et si 
l’intérieur du faisceau se comporte comme une zone morte. Le degré de mélange dans le liquide est-il 
homogène sur toute la hauteur du module et quelle est l’influence de la mobilité des fibres sur 
celui-ci ? 
 
Influence de l’aération sur le colmatage 
Le lien entre l’hydrodynamique gaz-liquide et les différents types et mécanismes de colmatage 
nécessite d’être développé : le colmatage a-t-il lieu en profondeur dans le faisceau ? quels sont les 
composés solubles qui entrent en jeu durant la filtration membranaire, et comment ?  
L’aération et les conditions opératoires influencent le colmatage biologique et les propriétés de la 
boue activée, il reste à définir dans quelle mesure. 
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Géométrie du module fibres creuses 
En ce qui concerne le lien entre l’hydrodynamique et le colmatage particulaire, il faudra définir le 
taux de remplissage optimal et l’influence de ses variations. De plus, quelles conditions 
hydrodynamiques et géométriques favorisent une production d’eau soutenue tout en limitant le 
colmatage des membranes ? 
 
Optimisation du procédé 
Quelle est l’influence de périodes discontinues d’aération ou de filtration sur les propriétés 
biologiques de la boue ? Elles peuvent modifier les propriétés du dépôt et sa réversibilité lors d’un 
séquençage de l’aération, de la filtration, ou des deux simultanément. Qu’apportent ces techniques de 
séquençage sur le colmatage ? 
 
 
La démarche adoptée dans ce travail de thèse est schématisée sur la Figure I-19. Elle a été 
réalisée pour différents modules afin d’étudier l’influence du taux de remplissage (nombre de fibres) et 
de la disposition des fibres (nombre de faisceaux) sur l’hydrodynamique et le colmatage. Les défis de 
connaissance sur ce sujet ont été soulignés lors de cette étude bibliographique. 
Le prochain chapitre définit les moyens mis en œuvre afin de mener l’étude. Le pilote et les cinq 
modules membranaires utilisés durant cette étude seront présentés. Les outils de caractérisation de 
l’hydrodynamique et du colmatage ainsi que les analyses permettant d’étudier les propriétés des 
fluides y seront décrits. 
Le chapitre III sera consacré à l’étude hydrodynamique des phases eau et air, réalisée sans 
filtration dans chacun des modules pour des larges gammes de vitesses superficielles de gaz et de 
liquide. Une attention toute particulière sera portée sur l’air, son écoulement, sa distribution et le 
mélange induit par l’aération et le mouvement des fibres à une échelle globale à l’aide de méthodes 
expérimentales non intrusives.  
Une fois l’hydrodynamique gaz-liquide caractérisée, l’étude se poursuivra au chapitre IV avec 
l’étude du colmatage particulaire lors de la filtration de suspensions de bentonite pour différents 
modules et conditions opératoires. Le colmatage particulaire sera étudié à l’aide de méthodes 
spécifiques permettant de caractériser l’aptitude au colmatage et l’irréversibilité du colmatage à une 
variation de flux d’un système donné pour des conditions opératoires données avec le même effluent.  
Après avoir caractérisé le colmatage particulaire, le chapitre V se portera alors sur la filtration 
d’effluents réels, avec d’un côté, l’influence de l’aération sur le colmatage des composés colloïdaux et 
solubles présents dans le surnageant de boues activées, et de l’autre la filtration de boues activées 
pour différents séquençages de l’aération et de la filtration. Enfin, les conclusions générales de ce 
travail de thèse seront synthétisées afin d’amener les perspectives à ce travail. 
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Légende
Bulles d’air
Particules
Colloïdes et solubles
Flocs biologiques
Chapitre IV
Influence de l’aération 
sur le colmatage particulaire
• Filtration de suspensions de bentonite
Chapitre V
Influence des séquençages de l’aération et de 
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filtration de fluides biologiques
• Filtration de surnageant de boues activées
et de boues activées
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• Nombre de faisceaux
Chapitre III
Caractérisation de l’hydrodynamique
• Mesures de rétentions gazeuses
• Analyse du mélange
• Modélisation du taux de gaz
 
Figure I-19. Description de la démarche scientifique adoptée pour ce travail de thèse. 
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Ce chapitre présente les matériels utilisés pour réaliser les expérimentations, les protocoles de 
filtration, de caractérisation hydrodynamique et les méthodes d’exploitation des résultats présentés 
aux chapitres suivants.  
Les travaux ont été réalisés sur un pilote de laboratoire à échelle semi-industrielle défini selon la 
terminologie suivante : c'est un bioréacteur à membranes à configuration externe, avec une filtration 
semi-frontale en mode externe-interne, fonctionnant avec une boucle de recyclage à faible circulation 
de liquide. Le terme de semi-frontal a été choisi afin de définir un système intermédiaire entre la 
filtration tangentielle d’une part, procédé avec une forte vitesse de liquide (> 1 m.s-1), et la filtration 
frontale d’autre part. Le système présent est intermédiaire car la vitesse superficielle de liquide est 
faible, de l'ordre du centimètre par seconde. 
Le matériel expérimental utilisé sera tout d’abord détaillé. Ensuite, les paramètres caractéristiques 
du système pour quantifier le colmatage seront explicités et les liquides, suspensions et effluents 
utilisés lors des expériences de filtration seront détaillés. Les méthodes de nettoyage utilisées pour 
éliminer ce colmatage seront développées ainsi que les techniques analytiques mises en œuvre pour 
caractériser la biomasse. Les méthodes utilisées pour étudier l’hydrodynamique gaz-liquide ainsi que 
celles pour caractériser le colmatage seront enfin explicitées.  
II.1 Matériel expérimental : du pilote jusqu’à la fibre  
Le matériel utilisé est décrit dans ce paragraphe, de l’échelle la plus grande, le pilote, à la plus 
petite, la membrane fibre creuse. 
II.1.1 Pilote 
Les expériences ont été réalisées avec un pilote de bioréacteur à membranes à échelle 
semi-industrielle, compte-tenu des surfaces membranaires utilisées allant de 0,75 à 3,02 m2. Ce pilote 
est décrit sur la Figure II-1. 
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Figure II-1. Schéma général du pilote. 
Les membranes fibres creuses forment un faisceau de fibres et sont situées au sein d'un module 
membranaire (4) situé à l'extérieur du bac d’alimentation, le bioréacteur (1). La solution d'alimentation 
est soutirée par une pompe centrifuge (2) du bac d'alimentation pouvant contenir jusqu'à 100 L (1) 
vers l'entrée du module situé en bas de celui-ci. Le débit de recyclage est mesuré à l'aide d'un 
débitmètre à flotteur [0-300 L.h-1] (3). La suspension d'alimentation circule alors à l'extérieur des fibres 
à une faible vitesse superficielle de liquide (maximum de 40 mm.s-1) et est renvoyée dans le réservoir 
d'alimentation. Ce circuit de circulation liquide forme la boucle de recyclage. Le perméat est aspiré à 
travers les fibres par une pompe d'aspiration (8) et est ensuite collecté dans un bac de récupération 
de 200 L (10). Une vanne trois voies permet également de renvoyer le perméat dans le bac 
d'alimentation, et ainsi fonctionner en boucle fermée. Le flux de perméat est mesuré à l'aide d'un 
débitmètre électromagnétique [0-250 L.h-1] (9). Trois capteurs de pression sont placés à l'entrée, à la 
sortie du module et du côté perméat afin de calculer la pression transmembranaire (PTM). Les 
manipulations sont arrêtées lorsque la pression côté perméat passe en dessous de -0,5 bar. La PTM 
est comprise entre 0,0 et 0,6 bar. L'air (circuit en traits pointillés) peut être injecté en bas du module 
par trois diffuseurs d'air (embouts microporeux de 5 mm de diamètre) situés autour de la base du 
faisceau. La position des aérateurs est détaillée dans le paragraphe suivant. Le débit d'air est mesuré 
par un débitmètre à flotteur [0-2 m3.h-1] (5) et la vitesse superficielle du gaz peut atteindre 0,2 m.s-1. 
Un rétrolavage avec l’eau du perméat envoyée en sens contraire, de l’intérieur vers l’extérieur des 
fibres, peut être réalisé à l’aide d’une pompe centrifuge (7) et le débit de rétrolavage est lu sur un 
débitmètre à flotteur (6). Un manomètre est également situé sur la boucle de rétrolavage afin de 
suivre la pression lors de cette opération. 
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II.1.2 Modules membranaires 
Les modules membranaires sont composés d'un carter cylindrique de 67,3 mm de diamètre 
interne (Dc) et de 1 m de haut. Le carter est en plastique transparent et permet ainsi l’observation de 
l'écoulement gaz-liquide et du mouvement des fibres au sein du module. Chaque module est 
facilement démontable ce qui permet de changer simplement et rapidement de module. Le module 
membranaire contient un ou plusieurs faisceaux de fibres creuses à travers lesquelles la filtration est 
réalisée de l’extérieur vers l’intérieur, en mode externe/interne. Les extrémités inférieures des fibres 
sont empotées dans de la résine époxy en bas du module. L’extrémité supérieure de chaque fibre est 
bouchée sur une hauteur de 5 cm. Les fibres creuses sont fixées par le bas et sont libres de tout 
mouvement sur toute la longueur de la fibre au sein du module membranaire, y compris en haut 
(Figure II-2).  
Fibres creuses
Empotage
Carter cylindrique
 
Figure II-2. Schéma d’un module membranaire composé de fibres creuses, empotées par le bas. 
Chaque module est équipé de trois aérateurs, composés de trous de 5 mm de diamètre 
surmontés de diffuseurs d'air microporeux. Ils sont équidistants (vue de dessus sur la Figure II-3) et 
sont situés à la base inférieure du module. La coupe longitudinale et la vue de dessus de la base du 
module sont présentées sur la Figure II-3, avec la position de l'empotage, des fibres creuses et des 
trois aérateurs. 
Vue de dessus A-A
Base du module
Coupe longitudinaleAérateurs
A A
Fibres creuses
Empotage
 
Figure II-3. Coupes horizontale et verticale de la base du module avec les positions des trois  
aérateurs et des fibres creuses. 
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Différents modules membranaires ont été utilisés afin d'étudier l'influence du diamètre de la fibre, 
du nombre de fibres (faisceaux de différent diamètres) et du nombre de faisceaux sur 
l'hydrodynamique et le colmatage. Les modules sont constitués du même carter et sont organisés 
selon le nombre de faisceaux (1 ou 3), le diamètre du faisceau (petit diamètre S, moyen diamètre M 
ou grand diamètre L) et enfin le diamètre de la fibre (petit diamètre S ou grand diamètre L), comme 
explicité dans le Tableau II-1. 
Tableau II-1. Nomenclature des modules membranaires. 
Nombre de faisceaux  Taille du faisceau  Diamètre de la fibre 
1 
3 
 
Small S 
Medium M 
Large L 
 
Small S 
Large L 
Ex. : Le module 1SS contient 1 faisceau de petit  
diamètre (S) avec des fibres de petit diamètre (S). 
 
Cinq permutations possibles avec ces trois catégories ont été étudiées : les modules 1SS, 1MS, 
3MS, 1LS et 1LL. Ils ont été fournis par le fabricant de membranes Polymem (Toulouse, France). 
Les membranes utilisées sont des membranes fibres creuses en polyéthersulfone (PES) et donc 
hydrophobes, fonctionnant en mode de filtration externe/interne. Les deux types de fibres creuses 
utilisées sont les suivantes : 
- la membrane fibre creuse S (‘small’), de rapport de diamètres interne/externe 0,85/1,45 mm, 
avec un seuil de coupure de 300 kDa, ce qui correspond à un diamètre de pore moyen de 
0,08 µm (modules 1SS, 1MS, 3MS, 1LS) 
- la membrane fibre creuse L (‘large’), de rapport de diamètres interne/externe 1,5/2,3 mm, 
avec un seuil de coupure de 100 kDa, ce qui correspond à un diamètre de pore moyen de 
0,03 µm (module 1LL). 
Afin d'étudier l'influence de la présence des fibres sur l'hydrodynamique au sein du module, un 
module vide identique aux autres mais sans aucune fibre a été utilisé lors des expériences de 
caractérisation de l'hydrodynamique des phases gazeuse et liquide. Ce module vide sert de module 
de référence. Différentes dimensions du module (diamètres, surfaces, volumes) ont été employées et 
pour clarifier les notations, elles sont répertoriées ci-dessous. Les diamètres utilisés sont les suivants : 
- le diamètre externe de la fibre Dfibre (mm) 
- le diamètre du faisceau Df (mm) 
- le diamètre interne du carter Dc (mm). 
Ces trois diamètres sont présentés sur la Figure II-4. 
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Figure II-4. Description des différents diamètres utilisés pour le calcul des surfaces. 
Plusieurs surfaces peuvent alors être calculées : 
- la section droite des fibres, correspondant à la section droite occupée par l’ensemble des 
fibres Sfibres (m2) 
4
2
fibre
fibresfibres
D
nS
⋅
×=
pi
 
(II-1) 
Avec : 
nfibres nombre de fibres (-) 
Dfibre diamètre externe d’une fibre (m) 
- la section droite du faisceau Sf (m2) 
4
2
f
f
D
S
⋅
=
pi
 
(II-2) 
Avec : 
Df diamètre du faisceau (m) 
- la section droite interne du carter membranaire Sc (m2) 
4
2
c
c
DS ⋅= pi  (II-3) 
Avec : 
 Dc diamètre du carter membranaire (m) 
- la section droite libre Slibre (m2), qui correspond à la surface occupée par le gaz et le liquide, 
soit la surface du carter diminuée de la section occupée par les fibres 
fibresclibre SSS −=  (II-4) 
- la surface filtrante ou surface membranaire Am (m2) 
utilefibrefibresm LDnA ⋅⋅×= pi  (II-5) 
Avec : 
Lutile longueur utile de filtration des fibres (m) 
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Ces différentes surfaces ont permis de calculer différentes densités de fibres : 
- la densité de fibres au sein du faisceau PDf (-) 
f
fibres
f S
S
PD =  (II-6) 
- la densité de fibres au sein du carter PDc (-), qui correspond au taux de remplissage du 
module. 
c
fibres
c S
S
PD =  (II-7) 
Différents volumes ont également été calculés et sont présentés ci-dessous : 
- le volume du carter membranaire Vc déterminé expérimentalement à l'aide du module vide en 
mesurant la masse de liquide au sein du module, Vc = 3,05 L 
- le volume occupé par les fibres Vfibres 
fibrefibresfibres LSV ⋅=  (II-8) 
Avec : 
Lfibre longueur totale d’une fibre (m) 
- le volume libre Vlibre, qui est le volume disponible pour le gaz et le liquide 
fibresclibre VVV −=  (II-9) 
Avec : 
 Vc  volume du carter (m3) 
Il est également possible de déterminer le taux de remplissage du carter TRc, qui correspond au 
rapport entre le volume des fibres et le volume du carter, 
c
fibres
c V
V
TR =  (II-10) 
L'ensemble de ces paramètres pour chacun des modules est récapitulé dans le Tableau II-2. 
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Tableau II-2. Paramètres de chacun des modules. 
Module 1SS
 
1MS
 
3MS
 
1LS
 
1LL 
 
Diamètre externe de la fibre Dfibre (103 m) 1,45 1,45 1,45 1,45 2,3 
Diamètre du faisceau Df (103 m) 27,2 37,4 22,0 53 53 
Diamètre du carter Dc (103 m) 67,8 67,8 67,8 67,8 67,8 
Longueur utile de la fibre Lutile (m) 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 
Longueur du carter Lc (m) 1 1 1 1 1 
Diamètre moyen des pores dp (µm) 0,08 0,08 0,08 0,08 0,03 
Section droite des fibres Sfibres (103 m2) 0,36 0,73 0,73 1,46 1,12 
Section droite du faisceau Sf (103 m2) 0,58 1,10 1,14 2,21 2,21 
Section droite du carter Sc (103 m2) 3,61 3,61 3,61 3,61 3,61 
Section droite libre Slibre (103 m2) 3,25 2,88 2,88 2,15 2,49 
Surface membranaire Am (m2) 0,75 1,51 1,51 3,02 1,46 
Densité de fibres dans le carter PDc (%)   10 20 20 40 31 
Densité de fibres dans le faisceau PDf (%)   63 66 64 66 51 
Volume du carter Vc (L) 3,05 3,05 3,05 3,05 3,05 
Volume occupé par les fibres Vfibres (L) 0,27 0,55 0,55 1,09 0,84 
Volume libre Vlibre (L) 2,78 2,50 2,50 1,96 2,21 
Perméabilité initiale Lp (L.h-1.m-2.bar-1) 670 700 600 200 200 
Nombre de fibres nfibres (-) 220 441 441 883 269 
Nombre de faisceaux (-) 1 1 3 1 1 
 
Les modules 1SS, 1MS, 3MS et 1LS contiennent des fibres de même diamètre. Les modules 1MS 
et 3MS diffèrent uniquement par leur nombre de faisceaux, 1 pour le module 1MS et 3 pour le module 
3MS. À l’aide de ces deux modules, il est possible d'étudier l'influence du nombre de faisceaux et 
ainsi l’influence du placement des fibres, sur le colmatage et l'hydrodynamique au sein des modules 
membranaires.  
Les modules 1SS, 1MS et 1LS ont des fibres de diamètres identiques mais des diamètres de 
faisceaux différents. Le diamètre du faisceau du module 1SS correspond à la moitié de celui du 
module 1MS qui correspond lui même à la moitié de celui du module 1LS. Ces modules permettent 
alors d'étudier l'influence de la taille du faisceau de fibres sur l’hydrodynamique de l’écoulement et le 
colmatage membranaire.  
Les modules 1LS et 1LL ont un faisceau de même diamètre mais avec des densités de fibres 
différentes puisque les fibres ont un diamètre différent. La comparaison de ces modules permet 
d’étudier l’influence du diamètre des fibres sur l’hydrodynamique et le colmatage. 
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II.2 Paramètres caractéristiques du système 
II.2.1 Vitesses superficielles et débits de gaz et de liquide 
Afin de pouvoir comparer les modules entre eux, les expériences ont été menées à vitesses 
superficielles de gaz et de liquide identiques. Les vitesses superficielles de liquide et de gaz ont été 
calculées respectivement avec les équations (II-11) et (II-12). Leur calcul est réalisé en considérant 
que chaque phase est seule au sein de la section libre du module, soit en divisant les débits de liquide 
et de gaz par la section libre [équation (II-4)]. 
libre
l
ls S
QU =  (II-11) 
libre
g
gs S
Q
U =  (II-12) 
Avec : 
Uls vitesse superficielle de liquide (m.s-1) 
Ql débit de liquide (Nm3.h-1) 
Ugs vitesse superficielle de gaz (m.s-1) 
Qg débit de gaz (Nm3.h-1) 
Slibre section libre occupé par les phases gaz et liquide (m2) 
Les débits de liquide et de gaz sont ramenés aux conditions normales de température et de 
pression (CNTP, à 0°C et 1 atm). La gamme des vites ses superficielles de liquide utilisée est 
0-0,038 m.s-1 et celle de gaz est 0-0,154 m.s-1. Ces vitesses superficielles correspondent donc à des 
débits qui diffèrent selon les modules. Les débits liquides et les débits de gaz correspondant aux 
vitesses superficielles utilisées sont présentés dans les Tableau II-3 et Tableau II-4. 
Tableau II-3. Débit de liquide (103 Nm3.h-1) pour chacun des modules correspondant à chacune des 
trois vitesses superficielles de liquide non nulles testées. 
Ql (103 Nm3.h-1) 
 
 Module 
 
 
Vide 
 
1SS 
 
1MS 
 
3MS 
 
1LS 
 
1LL 
 
Uls = 0,013 m.s-1  156 143 127 127 96 107 
Uls = 0,025 m.s-1  312 285 253 253 192 214 
Uls = 0,038 m.s-1  - - - - 288 321 
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Tableau II-4. Débits de gaz (Nm3.h-1) pour chacun des modules correspondant aux quatre vitesses 
superficielles de gaz non nulles testées. 
Qg (Nm3.h-1) 
 
 Module 
 
 
vide 
 
1SS 
 
1MS 
 
3MS 
 
1LS 
 
1LL 
 
Ugs = 0,038 m.s-1  0,49 0,44 0,39 0,39 0,29 0,33 
Ugs = 0,076 m.s-1  0,98 0,89 0,79 0,79 0,58 0,67 
Ugs = 0,112 m.s-1  1,46 1,31 1,16 1,16 0,84 0,98 
Ugs = 0,154 m.s-1  - - - - 1,16 1,35 
II.2.2 Demandes spécifiques en aération 
Concernant l'aspect économique, des paramètres clés normalisés appelés "demandes spécifiques 
en aération" (‘specific aeration demand’ SAD) sont couramment utilisés dans l'industrie des 
bioréacteurs à membranes. 
- la demande spécifique en aération vis à vis de la surface membranaire, 
SADm (Nm3.h-1.m-2membrane) 
Avec : 
Am surface filtrante ou surface membranaire (m2) 
Qg débit de gaz (m3.h-1) 
- la demande spécifique en aération vis à vis du débit de perméat SADp (Nm3.m-3perméat) 
p
m
p J
SADSAD =  (II-14) 
Avec : 
Jp flux de perméat (Nm3.h-1.m-2membrane) 
Les SADm et SADp (pour un flux de perméat de 10 L.h-1.m-2) sont répertoriées respectivement 
dans les Tableau II-5 et Tableau II-6 pour chaque module. 
 
m
g
m A
Q
SAD =  (II-13) 
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Tableau II-5. SADm (Nm3.h-1.m-2membrane) en fonction des modules et des vitesses superficielles de gaz 
non nulles testées. 
SADm (Nm3.h-1.m-2membrane) 
 
 Module 
 
 
1SS 
 
1MS 
 
3MS 
 
1LS 
 
1LL 
 
Ugs = 0,038 m.s-1  0,59 0,26 0,26 0,10 0,23 
Ugs = 0,076 m.s-1  1,19 0,52 0,52 0,19 0,46 
Ugs = 0,112 m.s-1  1,75 0,77 0,77 0,28 0,67 
Ugs = 0,154 m.s-1  - - - 0,38 0,92 
Tableau II-6. SADp (Nm3.m-3perméat) en fonction des modules et des vitesses superficielles de gaz non 
nulles testées pour Jp = 10 L.h-1.m-2. 
SADp (Nm3.m-3perméat) 
 
 Module 
 
 
1SS 
 
1MS 
 
3MS 
 
1LS 
 
1LL 
 
Ugs = 0,038 m.s-1  59 26 26 10 23 
Ugs = 0,076 m.s-1  119 52 52 19 46 
Ugs = 0,112 m.s-1  175 77 77 28 67 
Ugs = 0,154 m.s-1  - - - - 92 
 
Ces valeurs sont du même ordre de grandeur que celles utilisées dans l'industrie 
(De Wilde et al., 2007). 
II.2.3 La pression transmembranaire (PTM) 
Trois capteurs de pression permettent de mesurer la pression en bas du module, en haut du 
module et du côté perméat. À l’aide de ces trois pressions, il est possible de calculer la pression 
transmembranaire. Elle correspond à la différence de pression au milieu du module de chaque côté 
de la fibre, entre l’intérieur et l’extérieur de celle-ci. Afin d’obtenir les pressions de perméat 
correspondantes au point bas et au point haut, il faut s’affranchir de la différence de poids de colonne 
d’eau entre la prise de pression du perméat et les points de mesures en haut et en bas du module. 
[ ] [ ]
2
)ZgP(P)ZgP(P
PTM spsepe
⋅⋅+−+⋅⋅+−
=
ρρ
 
(II-15) 
Les prise de pression et leurs hauteurs sont schématisées sur la  
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Figure II-5. Description des prises de pression et de leurs hauteurs. 
Avec : 
Pe, Pp, Ps pressions d’entrée, du côté perméat et de sortie du module 
Ze, Zs hauteurs des prises de pression en entrée et en sortie du module 
II.2.4 Détermination de la perméabilité à l’eau 
Les mesures de perméabilité sont réalisées avec de l’eau ultrafiltrée et sans aération. La pression 
est augmentée successivement et à chaque pression est relevé le flux de perméat correspondant. Il 
est alors possible de tracer la loi de Darcy correspondant à l’équation (II-16). 
PTMTLPTM
RTA
Q
TJ p
mm
p
p ×=×
⋅
== )()(
1)(
µ
 (II-16) 
Avec : 
Jp(T) flux de perméat par unité de surface (L.h-1.m2membrane) à une température T 
Qp débit de perméat (L.h-1) 
Am surface membranaire (m2) 
µ(T) viscosité dynamique (Pa.s) de l’eau à une température T  
Rm résistance membranaire (m-1) 
PTM pression transmembranaire (Pa) 
Lp(T) perméabilité de la membrane (L.h-1.m-2.bar-1) à une température T 
Afin de comparer les flux à une même température de référence, les flux de perméat sont 
ramenés à 20°C [équation (II-17)]. 
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µ
µ
 (II-17) 
Les équations (II-16) et (II-17) permettent de calculer la résistance membranaire à 20°C. 
L’expression de la viscosité dynamique en fonction de la température est la suivante. 
( )






+
−
= )T(
T
,exp,)T(
105
2005630021µ  (II-18) 
Avec : 
T température (°C) 
II.2.5 Détermination de la résistance au colmatage 
Lors de la filtration de suspensions particulaires ou d’effluents chargés, une résistance au 
colmatage (Rc) vient s’ajouter à la résistance membranaire. L’équation (II-16) est ainsi modifiée et 
devient : 
PTM
RRC
CJ
cm
p ×+⋅°
=° )()20(
1)20(
µ
 (II-19) 
Avec : 
Jp flux de perméat 
Rc résistance au colmatage (m-1) 
Connaissant la valeur de la résistance membranaire par la perméabilité à l’eau déterminée au 
début de chaque manipulation, il est possible de calculer la valeur de la résistance au colmatage. 
II.3 Fluides d’alimentation : eau, suspensions et boues  
II.3.1 Eau ultrafiltrée 
Toutes les études hydrodynamiques (visualisation, mesures de rétentions gazeuses et analyses 
de distribution des temps de séjour) ainsi que les mesures de perméabilité ont été réalisées avec de 
l’eau du réseau ultrafiltrée. 
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II.3.2 Suspension synthétique de bentonite 
Pour pouvoir caractériser le colmatage particulaire par dépôt à la surface de la membrane, les 
essais de filtration ont été menés avec une suspension synthétique de bentonite CV 15 T 
(Süd-Chemie, France). Cela permet également de s’affranchir des différences de caractéristiques qu’il 
peut y avoir dans des effluents réels. Chaque expérience est réalisée avec le même fluide et peut 
ainsi être comparée aux autres expériences. Deux concentrations de bentonite ont été testées : 0,65 
et 7 g.L-1. La bentonite est mise en suspension dans de l’eau déminéralisée. Cette suspension est 
agitée à 1400 tr.min-1 durant quatre heures puis mise au repos toute une nuit pour favoriser 
l’hydratation des particules. Elle est de nouveau agitée au début de chaque manipulation afin de 
remettre en suspension les particules. Des mesures de taille de particules ont été réalisées avec un 
granulomètre laser en supposant que les particules de bentonite sont sphériques, mais elles sont de 
forme cubique, voire parallélépipédique (Mendret, 2007). Le principe du granulomètre sera explicité 
au paragraphe II.4.1. Un exemple est présenté sur la Figure II-6 pour plusieurs expériences à des 
dates différentes et de manière aléatoire où sont représentées les répartitions en volume et en 
nombre des tailles des particules de bentonite. 
 (a) 
 
(b) 
 
Figure II-6. Répartitions (a) en volume et (b) en nombre de la taille des particules de bentonite. 
La première observation est que le diamètre moyen sur la répartition en volume est le même 
quelle que soit l’expérience et que chacune des courbes est centrée autour d’une seule taille, 
correspondant à une seule population de particules. Pour la répartition en nombre, le volume diffère 
légèrement entre les expériences mais l’écart reste minime. Tous ces profils sont centrés sur le même 
diamètre égal à 3,8 et 0,8 µm respectivement pour la répartition en volume et en nombre. Les 
expériences ont donc été réalisées avec les mêmes suspensions et sont toutes comparables entre 
elles. Chacune des expériences a donc été réalisée avec une population de particules de taille 
identique, avec des répartitions en volume et en nombre identiques. Cette taille de particules justifie 
également le fait que le colmatage est un colmatage en surface et qu’il n’y a, a priori, pas de 
bouchage des pores car la taille des particules est près de dix fois supérieure à la taille des pores. La 
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mesure des matières en suspension du perméat est nulle, aucune particule de bentonite ne passe au 
travers de la membrane. 
II.3.3 Boues activées 
Les effluents réels utilisés lors des expériences de filtration sont des boues activées provenant 
d’un bioréacteur à membranes, exploité par la société Polymem, et situé sur le site de la station 
d’épuration de Labège (Toulouse, France). Les eaux usées domestiques, après les étapes de 
dégrillage, dessablage, déshuilage alimentent le pilote BAM de Labège d’un volume de 1000 L. Le 
module utilisé sur ce pilote est un module fibres creuses avec une surface membranaire de 7 m2. La 
boue est prélevée dans le bassin biologique du pilote. Chaque prélèvement effectué correspond donc 
à une purge et l’âge de boue est fixé à 40 jours. La concentration en matières en suspension varie 
entre 6 et 10 g.L-1. Le pilote est du même type que celui utilisé lors de nos expériences avec un 
module plus grand permettant une surface de filtration plus importante (plus du double que celle du 
module 1LS). Le pilote de Labège est donc un bioréacteur à membranes à configuration externe, avec 
une filtration semi-frontale en mode externe-interne fonctionnant avec une boucle de recyclage à 
faible circulation de liquide (Figure II-7). Lorain et Espenan (2007) ont choisi pour le fonctionnement 
du pilote à Labège, en considérant un débit d’entrée égal à 4Q (100%), que le débit de la boucle de 
recyclage dans le bac d’alimentation serait de 3Q (75%) et celui sous-tiré, c’est-à-dire le débit de 
perméat, équivalent à 1Q (25%). Ces débits sont représentés sur le schéma du pilote (Figure II-7). 
Perméat
Membrane
Bioréacteur
RecirculationAlimentation
Eau usée domestique
4Q
3Q Q
 
Figure II-7. Schéma de principe du pilote de Labège. 
La mesure des tailles de particules a également été réalisée sur des échantillons de boue activée 
et un exemple est présenté sur la Figure II-8. Cette mesure est réalisée en considérant les particules 
sphériques, même si les flocs biologiques ne le sont pas (Stricot, 2008). 
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(a) 
 
(b) 
 
Figure II-8. Répartition (a) en volume et (b) en nombre de la taille des particules 
présentes dans les boues activées. 
Le diamètre moyen des particules présentes dans les boues activées supposées de forme 
sphérique est centré autour de 100 µm [Figure II-8 (a)]. Au regard de la répartition en nombre 
[Figure II-8 (b)], il existe une très forte proportion (près de 20%) de petites particules de 1,9 µm de 
diamètre moyen. La boue est donc composée de quelques grosses particules (7%) avec une taille 
caractéristique de 100 µm et d’un grand nombre de petites particules (20%) ayant un diamètre moyen 
centré autour de 1,9 µm. 
II.3.4 Surnageant 
Une série d’expériences a été menée en filtrant uniquement le surnageant des boues. La boue 
activée contient des particules, des colloïdes et des composés solubles. Afin de séparer les composés 
particulaires des composés colloïdaux et solubles, la boue a été centrifugée à 4 000 g pendant 
10 minutes, à température ambiante. Le culot de centrifugation est jeté. Le surnageant obtenu 
contient donc à la fois les colloïdes et les composés solubles, mais est exempt de particules 
(Figure II-9). C’est avec ce surnageant que des expériences de filtration ont été réalisées. 
Boues activées
Particules
+
Colloïdes
+
Composés solubles Particules (culot)
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+
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Figure II-9. Protocole de fractionnement des particules et du surnageant  
(composés solubles et colloïdaux) par centrifugation de boue activée. 
Le protocole choisi a été proposé dans le cadre du projet EUROMBRA, qui a défini que pour 
l’ensemble des partenaires, le fractionnement des composés organiques contenus dans les boues 
activées serait effectué par centrifugation à 4 000 g pour l’obtention des fractions colloïdales et 
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solubles et à 10 000 g pour uniquement les composés solubles (Pollet et al., 2006, Rapport D2 : 
Definition of normalised parameters and common methodologies). L’objectif d’un protocole commun à 
l’ensemble du projet est de pouvoir comparer les résultats entre les différents partenaires. 
II.4 Techniques analytiques mises en œuvre pour 
caractériser les suspensions 
II.4.1 Analyse granulométrique 
La mesure de la taille des particules de bentonite et des flocs est réalisée avec un granulomètre 
Mastersizer 2000 (Malvern Instruments SA, Royaume-Uni). Cette technique repose sur la propriété 
des matériaux à diffracter la lumière. Une particule éclairée par un faisceau laser diffracte la lumière 
dans toutes les directions avec une répartition d’intensité qui dépend de la taille de la particule. 
Les lois propres au phénomène de diffraction sont applicables en considérant les hypothèses 
suivantes : 
- les particules sont sphériques, homogènes, isotropes 
- les mouvements des particules sont aléatoires 
- les particules sont suffisamment éloignées les unes des autres 
- le milieu est transparent et ne présente pas d’absorption du faisceau laser. 
Les mesures granulométriques des suspensions de bentonite ont été réalisées uniquement au 
début des expériences de filtration en mesurant la taille des particules directement à partir d’un 
échantillon de la suspension de bentonite à 0,65 g.L-1.  
Pour les expériences avec les effluents réels, les mesures granulométriques ont été réalisées sur 
deux types d’échantillons de boue : 
- l’alimentation, c’est-à-dire l’effluent présent dans le bac d’alimentation 
- le concentrat, c’est-à-dire l’effluent qui sort du module par la boucle de recyclage. 
Le mode opératoire consiste à prélever 2 mL de boue provenant du concentrat ou de 
l’alimentation, et à les diluer dans 200 mL d’eau ultrapure afin de pouvoir réaliser la mesure sans que 
les particules soient trop proches les unes des autres. Cet échantillon est injecté dans une cellule de 
mesure grâce à une pompe péristaltique située en aval de la cellule (Figure II-10). Les solutions et 
plus particulièrement les boues ne sont ainsi pas soumises au cisaillement causé par la pompe 
puisque celle-ci se situe après la cellule de mesure. 
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Figure II-10. Schéma de principe du granulomètre 
Dans cette étude, l’indice de réfraction du dispersant est pris égal à celui de l’eau qui est de 1,33. 
Pour la mesure de taille des particules de bentonite, l’indice de réfraction est pris égal à 1,555 
(suspensions de bentonite). Pour la mesure de taille des flocs biologiques, constitués principalement 
de matière organique, l’indice de réfraction choisi ici est celui utilisé classiquement pour ces 
composés, soit 1,596 (Lambert, 2000).  
Les résultats fournis dans cette étude correspondent à une moyenne de trois analyses sur un 
même échantillon. Le logiciel intégré à l’appareil (Mastersizer 2000) permet d’obtenir la distribution 
granulométrique en volume, en nombre ou en surface des flocs en considérant toutes les hypothèses 
énumérées ci-dessus et ainsi de déterminer le diamètre moyen des particules ou des flocs de la 
suspension analysée. 
II.4.2 Mesure de la concentration en carbone organique total (COT) 
Le surnageant des boues activées a été analysé par mesure du carbone organique total (COT). 
L’appareil utilisé est un TOC-V Series (Shimadzu, France). L’échantillon est injecté dans un tube à 
combustion avec catalyseur à haute température. La combustion transforme alors le carbone en CO2. 
Puis le CO2 est alors entraîné par un gaz vecteur (air) jusqu’à un détecteur de CO2 en sortie. Cette 
mesure du CO2 permet de remonter à la concentration en carbone organique total présente dans 
l’échantillon. 
La valeur de cette concentration en carbone organique totale est donnée à ± 0,3 mg.L-1. 
II.4.3 Mesure de la concentration en matière en suspension (MES) 
Les mesures de MES ont été réalisées par filtration sur Buchner, sur un filtre en fibre de verre 
retenant les particules de plus de 1 µm. La détermination des MES est réalisée suivant la norme 
AFNOR NF-T 90-105. 
La valeur de cette concentration en matières en suspensions est donnée à ± 0,5 g.L-1. 
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II.4.4 Analyse chromatographique d’exclusion stérique haute 
performance 
Le principe général de l’analyse chromatographique d’exclusion stérique haute performance 
(HPLC-SEC) est décrit ici. Les conditions opératoires et le choix des détecteurs utilisés seront ensuite 
développés. 
II.4.4.1 Principe général des techniques chromatographiques sur gel 
Les échantillons à analyser sont introduits dans une colonne (phase stationnaire) par le 
mouvement d’un éluant (phase mobile). Les colonnes d’HPLC-SEC sont constituées d’un gel de silice 
avec une tortuosité permettant la séparation des composés selon leur taille. Ainsi plus un composé 
est petit (petites molécules, faible poids moléculaire), plus son chemin au sein de la colonne sera long 
(Figure II-11). Plus la taille d’un composé est grande (grosses molécules, poids moléculaire élevé), 
plus son chemin sera rapide. En utilisant cette méthode, il est donc possible de séparer les composés 
d’un échantillon suivant leur vitesse d’élution, qui dépend de leur taille. 
 
Grosses molécules
Petites molécules
Gel (silice)
Volume d’élution 
(ml)
Intensité
 
Figure II-11 : Principe de l’élution dans des colonnes de chromatographie liquide  
d’exclusion stérique à haute performance. 
Après un étalonnage des colonnes à l’aide de composés de différents poids moléculaires, il est 
possible de déterminer une relation linéaire entre le volume d’élution et les poids moléculaires. La 
Pic des grosses molécules 
Pic des petites molécules 
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chromatographie liquide haute performance d’exclusion stérique peut donc être employée pour 
estimer la taille des composés analysés. 
II.4.4.2 Protocole expérimental 
Afin de déterminer la distribution des poids moléculaires des composés organiques présents dans 
les fluides biologiques, un chromatographe liquide d’exclusion stérique à haute performance 
(HPLC-SEC) à haute pression Akta Purifier (General Electrics, France) a été utilisé avec une colonne 
Protein Kw 804 (Shodex, Japon) pour séparer les matières organiques par poids moléculaires comme 
défini par Her et al. (2004). La colonne (8 x 300 mm) est remplie d’un gel de particules de silice de 
7 µm de diamètre. Elle a été choisie pour son efficacité de séparation des composés de type 
protéines. La gamme de tailles des composés analysables par cette colonne est comprise entre 
10 kDa et 1000 kDa 
La phase mobile est composée d’un tampon phosphate (0,0024 M de NaH2PO4 + 0,0016 M de 
Na2HPO4 à pH 6.8) et de 0,025 M de Na2SO4. Le flux de la phase mobile est fixé à 1 mL.min-1 et le 
volume d’injection est de 1 mL. Les échantillons ont été préalablement dilués avec 1 mL d’éluent 
(dilution de facteur 2), afin de ne pas saturer les détecteurs en sortie de colonne.  
En sortie de colonne, les composés séparés sont analysés par un détecteur de fluorescence 
(Varian, France) disposé en série. Cette analyse est effectuée aux longueurs d’onde d’excitation et 
d’émission spécifiques des protéines (soit Ex/Em 280/350 nm, Her et al., 2004) et des substances 
humiques dans leur environnement (Ex/Em 350/445 nm, Coble et al., 1996).  
II.5 Méthodes de nettoyage 
II.5.1 Rétrolavage à l’eau 
Afin de décolmater le module, de l’eau est envoyée en sens inverse, c’est à dire en mode 
interne-externe afin de décoller le gâteau de filtration présent à la surface de la membrane. On utilise 
pour le rétrolavage soit du perméat lors des expériences avec la bentonite, soit de l’eau ultrafiltrée lors 
des expériences de filtration avec les boues activées. Le rétrolavage est réalisé à une pression de 
1,5 bar pendant 30 secondes et avec un débit de gaz important (Qg = 0,9 Nm3.h-1) maintenu à 
l’extérieur des fibres côté concentrat, afin de décoller plus facilement les composés déposés sur la 
membrane. 
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II.5.2 Nettoyage chimique 
Lorsque la perméabilité initiale à l’eau n’est pas retrouvée après de simples rétrolavages à l’eau, 
le module fibres creuses est nettoyé avec des solutions chimiques dont la composition est détaillée en 
Annexes. Le lavage le plus utilisé est un mélange de chlore (200 ppm) et de soude (4 g.L-1). Il est 
effectué après chacune des expériences réalisées avec les effluents réels afin de replacer la 
membrane dans un état physico-chimique identique au début de chaque nouvelle expérience. 
II.6 Protocoles de filtration utilisés pour caractériser le 
colmatage avec des effluents synthétiques 
Pour les procédés à gradient de pression, la filtration peut être réalisée soit à pression constante, 
soit à flux constant. Plusieurs auteurs ont travaillé sur les méthodes des paliers de flux ou de pression 
et plusieurs d’entre eux s’accordent à préconiser la méthode des paliers de flux à celle des paliers de 
pression. En effet, Defrance et Jaffrin (1999) ont comparé les méthodes de paliers ascendants de flux 
et de pression et concluent qu’il est préférable de travailler à flux constant pour éviter un colmatage 
trop important au début de la filtration. Ce choix est confirmé par Field et al. (1995) et Howell (1995) 
qui conseillent de travailler à flux constant pour des expériences à long terme. Le-Clech (2003a) 
justifie également le choix de la méthode des paliers de flux car la quantité de matière qui arrive à la 
membrane est toujours la même (Le-Clech, 2003a). De plus, le colmatage est détectable plus 
facilement à flux constant qu’à pression constante. Ce sont les raisons pour lesquelles ce mode de 
filtration a été choisi pour cette étude. Elle va être décrite avec deux protocoles différents. 
II.6.1 Méthode des paliers de flux ascendants 
La méthode des paliers de flux ascendants présentée en Figure II-12 consiste à effectuer des 
paliers successifs à flux fixé ayant la même durée et avec le même incrément entre chaque palier. 
Jp
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Figure II-12. Description de la méthode des paliers de flux ascendants. 
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De nombreux auteurs utilisent désormais la méthode de paliers de flux ascendants. Néanmoins, le 
protocole expérimental diffère selon les auteurs avec de nombreuses valeurs d’échelon et de durée 
des paliers. Quelques exemples sont donnés dans le Tableau II-7. 
Tableau II-7. Valeurs des échelons et des durées des paliers de la méthode des paliers de flux 
utilisés par différents auteurs. 
Méthode des paliers de flux ascendants 
Durée - échelon Mode de filtration Référence 
10 min – 10 L.h-1.m-2 frontal Massé (2004) 
60 min – 10 L.h-1.m-2 tangentiel Defrance et al. (1998) 
80 min – 5 L.h-1.m-2 tangentiel Bouhabila et al. (1998) 
30 min – 20 L.h-1.m-2 tangentiel Defrance et al. (1999) 
5, 15, 30, 120 min – 2-22 L.h-1.m-2 frontal Le-Clech et al. (2003a) 
15 min – 8-12 L.h-1.m-2 frontal Le-Clech et al. (2003b) 
15 min - 3 L.h-1.m-2 frontal Guglielmi et al. (2007a) 
30 min – 5 L.h-1.m-2 frontal  Lu et al. (2008) 
5 min - 5 L.h-1.m-2 tangentiel Jeison et al. (2008) 
5 min - 5 L.h-1.m-2 frontal Yigit et al. (2008) 
 
Au vu de toutes ces valeurs, il est difficile de déterminer les conditions à utiliser pour cette 
méthode des paliers de flux. Pourtant, Le-Clech (2003a) préconise une hauteur de palier faible et une 
durée modérée (entre 15 et 30 min) et ajoute que ce type d’expérience permet une bonne 
comparaison pour étudier le colmatage. La comparaison entre deux expériences permet, pour un seul 
paramètre modifié, de déterminer l’influence de ce paramètre sur le colmatage. Ainsi, Lu et al. (2008) 
utilise cette méthode (flux initial de 10  L.h-1.m-2, palier de 5 L.h-1.m-2,
 
durée du palier de 30 min) pour 
étudier l’influence de la taille de l’injecteur lors de la filtration d’une solution de levure concentrée à 
5 g.L-1 et pour un débit de gaz donné. 
Pour toutes les expériences de filtration (bentonite, boues activées, surnageant), la méthode des 
paliers de flux a été utilisée afin d’observer l’aptitude au colmatage d’un module en particulier dans 
des conditions données pour un fluide spécifique. Les conditions opératoires utilisées dans cette 
étude sont les suivantes : la durée des paliers de filtration a été fixée à 10 minutes et la hauteur des 
paliers à 5 L.h-1.m-2. Ces conditions ont été détaillées dans un rapport du projet EUROMBRA (Rapport 
D2 : Definition of normalised parameters and common methodologies, 2006) et ont été établies afin 
d’utiliser un protocole d’étude du colmatage commun pour pouvoir réaliser des comparaisons entre les 
différentes expériences réalisées dans des systèmes et des géométries divers. Les variations de la 
pression transmembranaire sont mesurées au cours du temps et les résistances au colmatage 
correspondantes calculées.  
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II.6.2 Détermination de la vitesse de colmatage 
Afin de quantifier l’évolution du colmatage au cours de la filtration, il est possible de déterminer la 
vitesse de colmatage. Elle correspond à l’évolution de la résistance de colmatage sur une période 
donnée, dRc /dt, ou pour un volume filtré, dRc /dV. 
La vitesse de colmatage dRc / dt est calculée par régression linéaire pour chaque palier de flux à 
partir des variations de Rc au cours du temps pour chacun des flux. Elle est donc calculée sur la durée 
du palier (10 et 30 minutes respectivement pour les suspensions de bentonite à 0,65 et 7 g.L-1) et 
correspond à l’aptitude au colmatage d’un effluent en particulier, pour des conditions opératoires 
spécifiques et à un flux donné. Les différentes vitesses de colmatage obtenues pour chacun des 
paliers sont ensuite représentées en fonction du flux de perméat (Figure II-13)  
JpJ1 J2 J4 J5J3
dt
dRc
dV
dRcou
 
Figure II-13. Représentation des vitesses de colmatage obtenues  
par la méthode des paliers de flux ascendants. 
Cette méthode des paliers de flux ascendants a été utilisée pour chaque module et pour une 
même série de vitesses superficielles de gaz et de liquide. Ainsi, cette méthode permet la 
comparaison des différentes courbes caractéristiques [dRc /dt = f(Jp)] qui représentent chacune une 
"photographie" de l’aptitude au colmatage pour un module donné dans des conditions données. Il est 
également possible de considérer une autre vitesse de colmatage dRc / dV , en déterminant le volume 
filtré sur chacun des paliers. La variation de résistance au colmatage est alors divisée par le volume 
de perméat filtré pour un palier donné. Cela permet ensuite de mettre en évidence l'influence des 
géométries des modules et des conditions opératoires sur le colmatage. 
Afin de caractériser le colmatage irréversible, d’autres méthodes de paliers de flux peuvent être 
utilisées. 
II.6.3 Méthode des paliers de flux ascendants et descendants 
Les méthodes de paliers de flux ascendants et descendants sont nombreuses. Elles vont être 
décrites puis celle utilisée dans cette étude sera explicitée. 
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II.6.3.1 Diverses méthodes de paliers de flux 
Différents auteurs (Howell, 2004 ; Guglielmi, 2007a & 2007b) utilisent la méthode des paliers 
ascendants et descendants qui consiste à mener la filtration avec la méthode des paliers ascendants 
puis une fois un certain flux atteint, de redescendre par les mêmes paliers de flux que pendant la 
montée. Cette méthode permet d’étudier si les vitesses de colmatage à la redescente sont similaires à 
la remontée. Dans ce cas, le colmatage est considéré comme réversible. L’inconvénient de cette 
méthode est que la redescente est influencée par tous les paliers de flux ascendants précédents. Il 
est donc difficile de déterminer le flux en particulier pour lequel un colmatage irréversible apparaît. 
De nouvelles méthodes de paliers de flux ascendants et descendants apparaissent. L’une d’entre 
elles, proposée par De la Torre et al. (2008), consiste à utiliser la méthode qui vient d’être explicitée, 
mais en ajoutant une phase de relaxation entre chaque palier. La durée de palier est de 5 min et 
l’échelon de 3 L.h-1.m-2. L’objectif est de s’approcher des conditions opératoires utilisées dans les 
installations industrielles. Cette étape supplémentaire permet à la membrane d’éliminer le colmatage 
réversible avant d’atteindre un nouveau palier de flux.  
De la Torre et al. (2008) ont également développé une seconde méthode, adaptée de cette 
seconde méthode. Elle consiste, au début de chaque palier, à se placer à un flux faible de 10 L.h-1.m-2 
pendant un temps très court de 2 min. Cette étape étant la même pour chaque nouveau palier, elle va 
permettre de comparer le colmatage irréversible qui reste après la période de relaxation. La durée de 
palier est également de 5 min et l’échelon de 3 L.h-1.m-2. 
Ces deux dernières méthodes ont été comparées à la première méthode. D’après De la 
Torre et al. (2008), les trois méthodes sont appropriées à la mesure de filtrabilité dans un BAM et les 
résultats y sont similaires. Néanmoins, la méthode sans relaxation est influencée par l’historique de la 
membrane et ainsi influencée par la première étape de la filtration. C’est la méthode avec relaxation et 
filtration à faible flux au début de chaque palier qui a été retenue par ces auteurs afin d’étudier 
l’irréversibilité du colmatage. 
Van der Marel et al. (2008) utilisent le même type de méthode mais au lieu de réaliser des 
relaxations entre chaque palier, ils filtrent en continu à une très faible valeur (5 L.h-1.m-2). 
Une autre méthode a été utilisée par Kosoeoglu et al. (2008). Elle est présentée sur la 
Figure II-14.  
 
Figure II-14. Méthode des paliers de flux développée par Kosoegulu et al. (2008). 
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Pour chaque palier de flux, le flux est redescendu à la valeur du palier de flux précédent et ensuite 
à celui du premier palier de flux. Un rétrolavage est alors effectué puis le flux est augmenté, et ainsi 
de suite. Les auteurs expliquent qu’ils redescendent au flux du palier précédent puis à 0 L.m−2.h−1 afin 
de déterminer l’irréversibilité du colmatage entre chaque palier. Si la PTM à un flux donné est plus 
importante que celle obtenue pour le même palier de flux précédemment, un degré d’irréversibilité a 
été atteint.  
Ces méthodes pour caractériser l’aptitude au colmatage sont très nombreuses et personne ne 
s’accorde sur le protocole à utiliser. Ces méthodes peuvent malgré tout être complémentaires entre 
elles et apportent chacune des informations différentes. Nous avons voulu caractériser l’irréversibilité 
du colmatage à une variation de flux (correspondant à un relâchement de la pression), et non à une 
relaxation. Nous avons donc choisi la méthode des paliers de flux ascendants puis descendants de 
manière successive, afin d’observer au fur et à mesure l’évolution de ce colmatage irréversible pour 
chacun des flux testés. 
II.6.3.2 Méthode des paliers de flux ascendants et descendants utilisée dans cette étude 
La méthode des paliers de flux ascendants puis descendants de manière successive a été 
développée par Espinosa-Bouchot et al. (2006) et est adaptée d’une méthode à paliers de pressions 
utilisée par Espinasse et al. (2002). Cette méthode permet de caractériser l’irréversibilité du 
colmatage à une variation de flux et est présentée sur la Figure II-15. 
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Figure II-15. Description de la méthode des paliers de flux ascendants puis descendants. 
Le flux est maintenu constant pendant 30 minutes, et l’incrément de flux entre chacun des paliers 
est relativement faible (4 L.h-1.m-2). Ces valeurs ont été adaptées à l’étude du colmatage irréversible 
afin d'évaluer plus précisément cette réversibilité du colmatage à une variation de flux. Le principe de 
la méthode est le suivant, décrit à l’aide des notations de la Figure II-15.  
Après le palier de flux J2, le flux est ramené au précédent palier correspondant au flux J1, afin 
d'observer si une réversibilité du colmatage à une variation de flux apparaît ou non. Lorsque la PTM 
initiale, au début du palier, est la même pour les deux paliers à J1, c’est-à-dire avant et après le flux J2, 
le colmatage est considéré comme réversible pour ce flux.  
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Après le palier de flux J3, le flux est diminué jusqu’à atteindre le flux J2 du palier précédent. À cet 
instant, puisque la PTM initiale à J2 après le palier J3 est supérieure à la précédente, le colmatage qui 
s'est formé durant le palier J3 est considéré comme irréversible à une variation de flux. Un niveau 
d'irréversibilité est alors atteint, et le flux critique défini ici est le flux J3.  
Pour un même flux avant et après un palier de flux supérieur, la différence de PTM a donc été 
calculée. Cette différence PTMi - PTMi-2 (PTM initiale au palier [ i ] moins PTM initiale au palier [ i-2 ], 
pour des flux identiques) a été calculée pour évaluer l’irréversibilité du colmatage. Dès que sa valeur 
devient positive, le colmatage est considéré comme irréversible à une variation de flux et le flux ainsi 
déterminé est appelé flux critique. 
II.6.4 Détermination du produit α.C 
La résistance spécifique α est une propriété du dépôt et une caractéristique de la manière avec 
laquelle il s’est construit et formé. Elle peut être déterminée à partir d’expériences réalisées à pression 
ou à flux constant en utilisant le modèle de filtration du gâteau (Ruth et al., 1933a&b ; Carman, 1933 ; 
Ruth, 1935 ; Carman, 1938). Les expériences de filtration ont été réalisées à flux constant. La 
détermination de la résistance spécifique est réalisée de la manière suivante. 
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À flux constant, l’équation (II-20) devient : 
p
m
m
p2
m
Q
A
R
tQ
A
CPTM ×⋅+⋅×⋅⋅= µαµ 2  (II-21) 
Avec : 
t temps de filtration (s) 
V volume filtré (m3) 
µ viscosité dynamique du fluide (Pa.s) 
α résistance spécifique du dépôt (m.kg-1) 
C quantité de matière déposée sur la membrane par unité de volume (kg.m-3) 
Qp débit de perméat (Nm3.h-1) 
Am surface membranaire (m2) 
Rm résistance membranaire (m-1) 
PTM pression transmembranaire (Pa) 
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En considérant le produit α.C constant durant un palier, sa valeur peut être déterminée en traçant 
la pression en fonction du temps pour chacun des paliers et en déterminant le coefficient directeur de 
la droite. Ce produit nous donne des informations sur les modifications de structure du gâteau et la 
quantité de matière déposée à la membrane et permet ainsi une comparaison des propriétés du 
gâteau de filtration entre différentes expériences de filtration. 
II.7 Essais de filtration avec des effluents réels 
II.7.1 Stockage de la boue activée 
Les boues activées sont prélevées sur le pilote BAM de Labège puis transportées jusqu’au 
laboratoire. Elles sont alors immédiatement transvasées dans un réservoir. Ce réservoir d’alimentation 
est : 
- contrôlé par un pH-mètre 
- agité pour éviter la décantation des particules 
- aéré pour maintenir l’activité de la biomasse 
- réfrigéré pour travailler à température constante. 
L’effluent est maintenu dans ce réservoir pendant 2h30 avant chaque expérience afin de replacer 
la boue dans des conditions aérobies comme sur le pilote de la station d’épuration. 
Une sonde pH plonge dans le réservoir afin de contrôler sa valeur. Il n’est pas régulé car il a été 
observé que ce paramètre variait peu au cours du temps sur l’installation de Labège : sa valeur est 
comprise entre 6,8 et 7,2 pour l’ensemble des expérimentations. 
L’agitation se fait par un agitateur à deux pâles, de type pâles marines et la vitesse de rotation est 
fixée à 30 tr.min-1. 
L’aération est contrôlée par une sonde à oxygène reliée à une électrovanne avec une consigne de 
2.5 ± 0.5 mgO2/L. Le débit d’air est fixé pour que le rapport débit d’air (en L.h-1) sur volume de boue 
(en L) soit égal à 2 afin d’avoir une aération suffisante dans le réservoir et de maintenir la liqueur 
mixte en conditions aérobies. 
La température est fixée à 14 ± 0.1°C.  
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II.7.2 Protocole des expériences de filtration avec des fluides réels 
II.7.2.1 Surnageant 
Pour les expériences réalisées avec le surnageant de boues activées, seul un faible volume de 
surnageant était disponible (10 L pour chaque expérience). Le pilote a donc fonctionné en boucle 
fermée avec recirculation du perméat et du concentrat dans le bac d’alimentation (Figure II-16). 
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Air
Boue 
activée
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Figure II-16. Schéma de l’installation avec les trois prises d’échantillons 
utilisé pour la filtration de surnageant de boues activées. 
Sur la Figure II-16 sont également précisés les points de prélèvements des différents 
échantillons : alimentation, concentrat et perméat. 
II.7.2.2 Boues activées 
Pour réaliser les expériences avec les boues activées, des améliorations ont été apportées au 
pilote (Figure II-17).  
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Figure II-17. Schéma du pilote pour les expériences de filtration réalisées avec des boues activées. 
Sur la Figure II-17 sont schématisés le réservoir d’alimentation où est placée la boue activée, le 
bac où est récupéré le concentrat, un autre bac pour le perméat et le bac d’eau ultrafiltrée utilisé lors 
de la séquence de rétrolavage. 
Les expériences avec les effluents réels ont été réalisées sur des courtes périodes (moins d’1 h) à 
flux constant, pour différents débits d’air  et durées d’aération, périodes de relaxation. L’aération et la 
filtration discontinues ont également été couplées. Comme précisé sur la Figure II-17, avec un débit 
de perméat égal à Q, le débit de recirculation est également égal à Q, et le débit d’entrée correspond 
donc à 2Q. Le flux de perméat a été pris égal à 30 L.h-1.m2 (45,3 L.h-1), le débit d’entrée Ql est donc 
égal à 90,6 L.h-1, ce qui correspond à une vitesse du liquide de 0,009 m.s-1.  
Afin de pouvoir comparer les expériences entre elles, certaines ont été réalisées successivement 
avec le même échantillon de boue. À la fin de la première expérience, le perméat et le concentrat sont 
mélangés pour effectuer une seconde expérience. Les propriétés de la boue ont été mesurées et sont 
identiques entre la boue initialement prélevée et la boue après mélange. 
II.7.2.3 Comparaison des vitesses de colmatage entre la filtration de boues activées et de 
suspensions de bentonite 
Une expérience préliminaire en utilisant la méthode des paliers de flux ascendants a été 
comparée à une expérience réalisée avec la bentonite dans les mêmes conditions (durée du palier : 
10 min, échelon entre deux paliers : 5 L.h-1.m-2, flux initial : 10 L.h-1.m-2 ; Ugs = 0,038 m.s-1). La seule 
différence est la vitesse superficielle de liquide, constante pour la bentonite, et croissante pour 
l’expérience avec la boue activée. Cette comparaison a été réalisée afin de justifier l’étude réalisée 
avec la bentonite, pour savoir si les vitesses de colmatage étaient comparables avec celles obtenues 
avec des boues activées. Elle est présentée sur la Figure II-18. 
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Figure II-18. Comparaison de l’évolution de la vitesse de colmatage en fonction du flux de perméat 
lors de la filtration □ d’une boue activée (MES = 8 g.L-1), Ql = 2 x Qp et ▲ d’une suspension de 
bentonite (0,65 g.L-1) au sein du module 1MS avec Ugs = 0,038 m.s-1. Uls = 0,013 m.s-1  
La Figure II-18 justifie l’utilisation de la bentonite pour caractériser le colmatage. Les vitesses de 
colmatage obtenues lors de la filtration de bentonite sont similaires à celles obtenues lors de la 
filtration de boues activées (Figure II-18). 
II.7.3 Séquençages de l’aération et de la filtration 
II.7.3.1 Séquençage de l’aération 
Des modes d’aération continue et discontinue ont été utilisés. En mode d’aération continu, le débit 
d’air est maintenu constant durant toute l’expérience ; alors que le mode d’aération discontinu 
consiste à faire varier successivement le débit d’aération, en alternant des périodes courtes 
(maximum de 60 s) avec un fort débit d’air et des périodes longues (entre 290 et 450 s) avec un faible 
débit d’air. Le débit de gaz net est calculé avec l’équation (II-22) pour ce type d’expériences avec 
séquençage d’aération, en prenant en compte les différents débits et durées d’aération. 
aérationforteaérationfaible
aérationforteaérationfortegaérationfaibleaérationfaibleg
netg tt
tQtQQ
+
⋅+⋅
=  (II-22) 
Avec : 
Qg net débit de gaz net (m3.h-1) 
Qg débit de gaz (m3.h-1) 
t durée (s) 
Différentes périodes et différents débits d’air ont été utilisés et sont répertoriés dans le 
Tableau II-8. 
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II.7.3.2 Séquençage de la filtration (relaxation) 
Deux modes de filtration ont été appliqués. Le mode de filtration continue à débit constant consiste 
à aspirer le perméat de manière continue et constante et sans interruption pendant toute l’expérience. 
Le mode de filtration discontinue consiste à allumer et éteindre successivement la pompe d’aspiration 
du perméat à l’aide d’une temporisation automatique. La période où la filtration s’arrête correspond à 
la période de relaxation. À la fin de chaque période de relaxation et donc au début d’une nouvelle 
phase de filtration, le flux est ramené manuellement et progressivement à la valeur fixée pour 
l’expérience. 
Les flux nets Jp net ont été calculés avec l’équation (II-23) pour chacune des expériences et 
correspondent au flux de perméat en tenant compte des périodes de relaxation. 
relaxationfiltration
filtration
pnetp tt
t
JJ
+
×=  (II-23) 
Jp net flux de perméat net (L.h-1.m-2) 
Jp flux de perméat (L.h-1.m-2) 
t durée (s) 
 
Ces deux types de séquençage, filtration et aération, ont également été couplés, en plaçant une 
forte aération pendant la période de relaxation. Le détail de ces expériences se trouve également 
dans le Tableau II-8. 
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Tableau II-8. Conditions opératoires des expériences réalisées avec des effluents réels, détails des modes et des périodes d’aération et de filtration. 
 
c ≡ continu d ≡ discontinu 
 
Numéro de 
l’expérience I II III IV V VI VII VIII IX X XI XII XIII XIV 
AERATION 
              
Mode c c c c c c c c d c d d d c 
périodes on/off (s) / / / 290/10 / / / / 450/60 / 450/60 450/60 450/60 / 
Qg (Nm3.h-1) 0,195 0,390 0,195 0,145/1,641 0,195 0,195 0,195 0,195 0,112/0,820 0,195 0,081/0,820 0,081/0,820 0,112/0,820 0,195 
Qg net (Nm3.h-1) 0,195 0,390 0,195 0,195 0,195 0,195 0,195 0,195 0,195 0,195 0,168 0,168 0,195 0,195 
Ugs (m.s-1) 0,019 0,038 0,019 0,014/0,158 0,019 0,019 0,019 0,019 0,011/0,079 0,019 0,008/0,079 0,008/0,079 0,011/0,079 0,019 
SADm (Nm3.h-1.m-2) 0,129 0,258 0,129 0,096/1,086 0,129 0,129 0,129 0,129 0,074/0,543 0,129 0,054/0,543 0,054/0,543 0,074/0,543 0,129 
SADp (Nm3.m-3p) 4,3 8,6 4,3 3,2/36,4 4,3 4,3 4,3 4,3 2,5/18,2 4,3 1,8/18,1 1,8/18,1 2,5/18,2 4,3 
FILTRATION 
              
Mode c c c c d d d d d d d c c d 
périodes on/off (s) / / / / 300/150 450/150 600/150 300/60 450/60 450/60 450/60 / / 450/150 
Jp (L.h-1.m-2) 30 30 30 30 30 30 30 30 30 30 30 30 30 30 
Jp net (L.h-1.m-2) 30 30 30 30 20 22,5 24 25 26,5 26,5 26,5 30 30 22,5 
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II.8 Caractérisation de l’hydrodynamique gaz-liquide dans 
les modules membranaires 
Ce paragraphe concerne l’étude des phases gaz et liquide, avec les débits et vitesses utilisés puis 
les méthodes utilisées pour analyser ces deux phases. 
II.8.1 Schéma du pilote utilisé pour la caractérisation de 
l’hydrodynamique 
Les expériences menées pour mesurer les pertes de charge, les rétentions gazeuses et les 
analyses de distribution des temps de séjour ont été réalisées sans filtration. Un schéma simplifié de 
l’installation pour réaliser ces expériences de mesures hydrodynamiques est présenté sur la 
Figure II-19. Les éléments présentés restent les mêmes que ceux de la Figure II-1. 
Eau 
ultrafiltrée
P Entrée
P Sortie
Air
Ql
Qg
 
Figure II-19. Schéma simplifié du pilote utilisé pour les études de l’hydrodynamique. 
II.8.2 Visualisation de l’écoulement, enregistrements vidéo 
Les enregistrements vidéo n’ont été effectués qu’avec le module 1MS. Une caméra rapide 
pco.1200 hs (PCO.Imaging, Allemagne) à haute fréquence d’acquisition (jusqu’à 636 images par 
seconde) a été utilisée afin d’enregistrer les images de l’écoulement de gaz durant l’aération. Cette 
caméra est reliée à un logiciel d’acquisition et de contrôle de la caméra CamWare (Cooke 
Corporation, États-Unis). Il est ensuite possible de réaliser des vidéos à partir des images acquises 
avec la caméra avec le logiciel ImageToAVI (ASW Software, États-Unis). Ces images ont permis 
d’analyser l’écoulement gazeux durant l’aération du module 1MS en termes de forme, de taille et de 
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vitesse de bulles. Ces enregistrements ont été réalisés pour différents débits gazeux en balayant tout 
la gamme d’aération (Qg = 0,069-1,061 Nm3.h-1). 
II.8.3 Mesures de rétentions gazeuses et de pertes de charge 
Le dispositif pour déterminer les rétentions gazeuses est le même que celui pour les mesures de 
pertes de charge (Figure II-20). Ces mesures ont été réalisées dans les six modules différents. Deux 
tubes manométriques sont connectés aux points de pression en entrée et en sortie du module. Ils 
permettent de mesurer les hauteurs d'eau et donc les pressions statiques, et ainsi de déterminer la 
perte de charge le long du module, c'est-à-dire entre l'entrée et la sortie. 
he
hs
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Ze
Sortie
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Figure II-20. Dispositif pour les mesures de pertes de charge et de rétentions gazeuses. 
Avec : 
h hauteur d’eau dans le tube manométrique connecté au module (m) 
h’ hauteur entre la prise de pression et la pression atmosphérique Patm (m) 
Z hauteur de la prise de pression (m) 
P pression (bar) 
e,s indices correspondant respectivement à l’entrée et à la sortie 
 
Ces mesures ont donc permis de calculer les pertes de charge dans le module à l’aide de 
l’équation (II-24), en supposant ggll ρερε >> . Le détail des calculs est donné en Annexes. 
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)ZZ(g)'h'h(gPPP esllsellse −⋅⋅⋅=−⋅⋅⋅=−= ρερε∆  (II-24) 
Avec : 
εg, εl rétentions gazeuse et liquide 
ρl, ρg masse volumique du gaz et du liquide (kg.m-3) 
g constante de gravitation (m.s-2) 
La rétention liquide au sein du module est définie par l'équation (II-25). 
es
es
es
sese
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(II-25) 
Avec : 
Vl volume de liquide (m3) 
En prenant en compte le volume libre, les seules phases présentes sont le gaz et le liquide donc : 
1=+ gl εε  (II-26) 
D’après les équations (II-25) et (II-26), on en déduit la rétention gazeuse [équation (II-27)]. 
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(II-27) 
D’après les équations (II-25) et (II-26), on en déduit la rétention gazeuse [équation (II-27)]. 
es
es
libre
g
g ZZ
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V
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−
−
==ε  (II-28) 
Avec : 
Vg volume de gaz (m3) 
II.8.4 Analyses de distribution des temps de séjour 
Les analyses de distribution des temps de séjour ont déjà été utilisées dans des systèmes 
membranaires pour étudier le colmatage (Roth et al., 1999 ; Dydo et al., 2004 ; Hasson et al., 2007) et 
également sur des installations BAM complètes (Olivet et al., 2005 ; Wang et al., 2007 ; 
Brannock et al. 2007). Ces auteurs ont démontré l’intérêt de ces analyses pour déterminer les zones 
faiblement mélangées et également qu’elles pouvaient être appliquées à différentes échelles, 
notamment à l’échelle du module membranaire. 
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II.8.4.1 Principe 
L’analyse de distribution des temps de séjour (DTS) consiste à déterminer la durée de résidence 
(ou temps de séjour) de molécules, à savoir le temps passé depuis leur entrée dans le réacteur, et 
leur nombre en sortie en réalisant le traçage du fluide. Dans un réacteur réel, il existe une distribution 
des temps de séjour et sa description est fondamentale pour le calcul complet des réacteurs. Ce 
concept de distribution des temps de séjour a été introduit par Danckwerts (Danckwerts, 1953) et est 
depuis couramment utilisé en génie des procédés pour modéliser les écoulements dans les réacteurs 
gaz-liquide. Le module membranaire est considéré comme un réacteur gaz-liquide. 
L’analyse DTS est réalisée sur la phase liquide. Un traceur est nécessaire pour ce type d’analyse 
et il doit avoir les propriétés suivantes : 
- être inerte vis à vis du système 
- ne pas modifier les propriétés physiques et chimiques du système 
- ne pas modifier les conditions hydrodynamiques du système. 
II.8.4.2 Traceur et traçage 
Une solution de chlorure de sodium (NaCl) est un traceur qui répond à tous les critères évoqués. 
Le sel est donc un bon traceur pour réaliser une analyse DTS et il a été choisi pour cette étude car il 
est facile à manipuler, disponible en grande quantité et peu onéreux. Il est d’ailleurs couramment 
utilisé pour ce type d’analyses (Roth et al., 1999 ; Dydo et al., 2004 ; Hasson et al., 2007). 
 La détection à la sortie se fait alors par un suivi de la conductimétrie. 
Une solution saline NaCl à 10 g.l-1 a été préparée et injectée (20 mL) à l’aide d’une seringue en 
entrée du module (Figure II-21) sous forme d’une impulsion (‘pulse’). La masse de sel injectée est de 
0,2 ± 0,01 g (± 5%) et la durée de l’injection inférieure à 1 s. La conductivité a été mesurée en sortie 
du module toutes les secondes à l’aide d’une sonde conductimétrique reliée à un logiciel d’acquisition, 
comme explicité sur la Figure II-21. 
Injection
Entrée du liquide
Sortie du liquide
Enregistrement de 
la conductivité
 
Figure II-21. Dispositif expérimental pour les analyses DTS. 
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D’après un bilan massique, la masse de sel retrouvée en sortie correspond, en moyenne sur 
l’ensemble des expériences, à 95% de la masse injectée en entrée. Des tests supplémentaires ont été 
effectués afin de savoir où cette masse de sel non récupérée en sortie pouvait se trouver. À l’intérieur 
des fibres, une très faible quantité de sel a été retrouvée, quantité à peine plus faible que celle 
retrouvée à la base du faisceau. Une petite quantité de sel est donc restée à la base du module et au 
cœur des fibres. Néanmoins, aucune zone morte n’a été identifiée sur les analyses de distribution des 
temps de séjour (DTS). Le bas du module et l’intérieur des fibres peuvent être considérés comme 
étant des petites zones d’échange lent mais leurs volumes restent très faibles et n’ont donc pas été 
prises en compte. 
II.8.4.3 Étude du signal d’entrée et reproductibilité des résultats 
Des injections de sel ont été réalisées en entrée du module. Villermaux (1993) explique qu’il est 
préférable d’injecter et de détecter le traceur dans une zone rétrécie où règne un fort critère de 
Reynolds donc une turbulence spontanée assurant la condition de mélange. Cet auteur ajoute que 
des mesures qui ne respecteraient pas ces précautions seraient dépourvues de signification, comme 
l’ont discuté plusieurs auteurs (Levenspiel, 1970 ; Turner, 1971 ; Buffham, 1972). Le nombre de 
Reynolds a été calculé dans le tube d’injection où le régime est turbulent (Re > 3000), répond ant ainsi 
bien aux critères évoqués par ces auteurs. De plus, la mesure en sortie est également effectuée sur 
une faible section (18 mm de diamètre, Usortie > 0,139 soit Re > 2500). L’injection et la mesure de 
conductivité sont donc réalisées dans des conditions hydrodynamiques adéquates (Villermaux, 1993). 
Le signal d’entrée a été étudié afin de détailler l’impulsion en entrée et il est présenté sur la 
Figure II-22 avec la réponse en sortie correspondante. 
 (a) 
 
(b) 
 
Figure II-22. Conductivité σ (mS.cm-1) en fonction du temps t (s) 
(a) signal en entrée, (b) réponse en sortie. 
Chapitre II Matériels et méthodes 
 137 
Le signal en entrée [Figure II-22 (a)] se fait sur un temps très court (5 s) et la conductivité de 
l’impulsion d’entrée est trente fois supérieure à la valeur en sortie. Le signal en entrée correspond 
donc bien à une impulsion qui peut être assimilée à un pic de Dirac.  
II.8.4.4 Paramètres DTS 
Le signal obtenu a été traité sur ordinateur avec le logiciel DTSPro (Version 4.20) afin de 
déterminer les paramètres de mélange du réacteur comme la présence de volumes morts ou de 
court-circuits. Différents paramètres ont ainsi été calculés et le détail des calculs est présenté dans les 
équations suivantes. 
Le temps de passage, ou temps de séjour hydraulique τ, est déterminé à l’aide de 
l’équation (II-29) à l’aide du volume liquide déterminé suite aux expériences de rétentions gazeuses 
[équation (II-25)]. 
l
l
Q
V
=τ
 
(II-29) 
Avec : 
τ temps de séjour hydraulique (s) 
Vl volume de liquide (L) 
Ql débit de liquide (m3.L-1) 
 
Ce temps de passage est un temps de passage théorique et est directement déterminé à partir 
des conditions opératoires et des grandeurs du système. 
Il est alors possible d’obtenir un paramètre adimensionnel caractéristique du temps en divisant le 
temps par le temps de séjour hydraulique [équation (II-30)]. 
τ
θ t=
 
(II-30) 
La fonction de distribution E(t) est définie comme le rapport entre la concentration en traceur 
relevée pendant le temps dt et la concentration totale en traceur introduite C0 [équation (II-31)]. 
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(II-31) 
Avec : 
C(t) concentration à un instant t (g.L-1) 
C0 concentration totale en traceur introduite (g.L-1) 
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La concentration à un instant t, C(t) (g.L-1), est déterminée à partir de la conductivité avec la 
courbe de calibration présentée en Annexes. C0 est calculée en intégrant la concentration à chaque 
instant sur toute la durée de l’expérience, soit pour t compris entre 0 et l’infini. Le rapport C(t) / C0 
permet donc de déterminer E(θ). 
τθ ⋅= )()( tEE  (II-32) 
Le paramètre adimensionnel E(θ) est donc déterminé avec les équations (II-31) et (II-32) et 
correspond à la réponse de l’injection à chaque instant de mesure (1 s). La courbe DTS tracée 
correspond à E(θ) en fonction de θ  afin d’avoir des paramètres adimensionnels et de pouvoir 
comparer différentes expériences avec diverses conditions opératoires. 
Les deux grandeurs caractéristiques de la distribution sont alors déterminées. La première est la 
moyenne µ qui correspond au temps de séjour moyen d’un paquet de fluide entre l’entrée et la sortie 
du réacteur. Elle est calculée avec l’équation (II-33). 
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Afin de comparer le temps de séjour moyen µ avec le temps de séjour théorique τ, le rapport µ / τ 
a été calculé. Si sa valeur est comprise entre 0,85 et 1,15 (1 ± 15%), cela signifie que le réacteur peut 
être modélisé par les modèles DTS. 
La seconde grandeur caractéristique est la variance réduite σ2, associée à la variance σt2. Elles 
sont calculées avec les équations (II-34) et (II-35). 
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La variance réduite est utilisée pour déterminer le type d’écoulement dans le réacteur. En effet, 
lorsque la variance réduite tend vers 0, l’écoulement tend vers un écoulement piston et lorsqu’elle 
tend vers 1, l’écoulement tend vers un écoulement parfaitement agité. En général, les modèles utilisés 
pour les analyses DTS sont une combinaison de ces deux types d’écoulement idéaux avec une 
variance comprise entre 0 et 1. 
Pour suivre l’évolution de la concentration en sel qui est sortie du module par rapport à celle 
injectée, il est possible de tracer l’évolution du rapport de concentrations F(θ) en fonction de θ.  
0C
)t(C)(F =θ  (II-36) 
Un exemple est présenté sur la Figure II-23 pour le module 1MS. 
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Figure II-23. Exemple de F(θ) = f(θ) pour Uls = 0,013 et Ugs = 0,038 m.s-1 dans le module 1MS. 
Lorsque F(θ) atteint la valeur 1, tout le traceur est sorti du module. Nous retrouvons sur la 
Figure II-23 que la masse de sel cumulée sur toute la durée de l’expérience et mesurée en sortie 
correspond à 95% de la masse de sel injectée en entrée.  
La reproductibilité des expériences a également été étudiée et un exemple est présenté sur la 
Figure II-24. 
 
Figure II-24. Test de reproductibilité. E(θ) = f(θ) pour le module LB1L, Uls = 0.025, 
Ugs = 0.154 m.s-1, essai 1 ○, essai 2 •. 
On observe sur la Figure II-24 que les résultats sont similaires pour les deux essais et l’analyse 
DTS est donc une méthode reproductible. 
Les matériels et les méthodes utilisés pour les expériences de caractérisation de 
l’hydrodynamique et de la filtration ont été détailles dans ce chapitre. Ils permettent de comprendre les 
protocoles employés pour obtenir les résultats présentés dans les chapitres suivants. 
Le prochain chapitre se focalisera sur l’étude hydrodynamique gaz-liquide au sein des modules 
membranaires, réalisée avec des enregistrements vidéos, les mesures de rétentions gazeuses et les 
analyses de distribution des temps de séjour. 
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Comme cela a été détaillé lors de la synthèse bibliographique, l’hydrodynamique gaz-liquide 
influence le colmatage membranaire. Le principal enjeu d’une caractérisation de l’hydrodynamique est 
de comprendre l’influence des conditions hydrodynamiques sur les propriétés de l’écoulement, le taux 
de gaz et le mélange au sein d’un module membranaire. Ces données seront ensuite reliées aux 
résultats de filtration qui seront présentés dans les chapitres suivants. 
L’objectif de ce chapitre est de caractériser l’écoulement diphasique au sein des modules 
membranaires fibres creuses (mode de filtration externe/interne) utilisés dans les bioréacteurs à 
membrane. Le schéma et les dimensions d’un module membranaire sont présentés sur la Figure III-1. 
Entrée du liquide
Sortie du liquide
Fibres creuses
Bulles d’air
Empotage
Aérateurs
1 m
0,0678 m
 
Figure III-1. Schéma du module membranaire fibres creuses. 
Au regard du système présenté sur la Figure III-1, les caractéristiques de l’écoulement au sein 
d’un module membranaire fibres creuses en configuration externe, avec alimentation et aération en 
bas du module, sont les suivantes : 
- diphasique gaz-liquide : les deux phases en écoulement présentes sont l’air et l’eau ; 
l’eau a été choisie afin de simplifier les données du problème et de permettre la 
visualisation de l’écoulement 
- ascendant : l’écoulement se fait du bas vers le haut du module, positionné verticalement, 
le long des fibres, avec l’entrée du liquide située en bas, perpendiculaire au module et 
l’injection de gaz à la base du module, 
- co-courant : le liquide et le gaz s’écoulent tous deux vers le haut du module 
- en présence d’un milieu poreux solide et mobile, les fibres creuses pouvant donc être 
considérées selon deux approches : soit elles font partie intégrante du carter et donc le 
système étudié est diphasique gaz-liquide (air-eau), soit les membranes sont définies 
comme étant une troisième phase et le système est alors triphasique gaz-liquide-solide 
(air-eau-membranes) 
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- en milieu confiné, au sein d’un carter membranaire cylindrique de diamètre intérieur égal 
à 0,0678 m contenant un nombre élevé de fibres : le confinement est plus ou moins 
important selon le nombre de fibres, 
- parallèle et à travers à un faisceau de fibres : le liquide peut pénétrer dans le faisceau. 
Nous sommes donc en présence d’un écoulement complexe dans un système confiné. L’analogie 
de ce type de système peut être faite avec de nombreux réacteurs utilisés couramment en génie des 
procédés. C’est un écoulement en conduite verticale avec la phase gaz dispersée sous forme de 
bulles dans un liquide. Il est tout d’abord possible de faire l’analogie avec les colonnes à bulles et les 
airlifts. Du fait de la présence des fibres, il est également possible de définir le module membranaire 
comme une colonne à garnissage où le garnissage serait constitué de fibres creuses. Si l’on 
considère que les fibres ne sont pratiquement pas mobiles, le module membranaire peut alors être 
considéré comme un réacteur à lit fixe. Si par contre la mobilité des fibres est importante, le module 
peut être défini comme un réacteur à lit fluidisé. 
Dans ce contexte, différentes études menées pour ces divers réacteurs peuvent alors être 
appliquées au cas particulier du module membranaire. L’enjeu est de mieux comprendre les effets de 
l’injection d’air et du débit de liquide sur l’écoulement au sein du module et de disposer des données 
nécessaires pour identifier les paramètres hydrodynamiques intervenant lors de la filtration et 
influençant le colmatage. 
Il faut également souligner que lors de la filtration, un écoulement supplémentaire transversal 
s’effectue de l’extérieur vers l’intérieur des fibres creuses, et ce tout le long de chacune des fibres, 
mais également à travers le faisceau de fibres. De plus, lors de la filtration de fluides synthétiques ou 
biologiques, un gâteau de filtration se forme. L’écoulement transversal supplémentaire induit par la 
filtration est alors perturbé et s’effectue à travers ce gâteau de filtration qui est un milieu poreux plus 
ou moins dense qui modifie les contraintes hydrodynamiques le long des fibres et du faisceau. 
Il est donc primordial de préciser que cette étude hydrodynamique a été réalisée sans filtration et 
uniquement avec de l’eau (eau ultrafiltrée), afin de simplifier les données du problème et de faciliter la 
compréhension des différents phénomènes mis en jeu, et ce pour différentes configurations de 
module. 
Pour cela, trois types de mesures complémentaires ont été utilisées : 
- l’analyse d’images, afin d’étudier la forme des bulles, leur taille ainsi que leur vitesse, mais 
également afin d’observer le mouvement des fibres 
- des mesures de rétention gazeuse pour déterminer les volumes de gaz et de liquide ainsi 
que les régimes d’écoulement dans les modules 
- une modélisation de la rétention gazeuse pour mettre en exergue les phénomènes de 
recirculation interne dans le module provoqué par la présence du gaz majoritairement 
dans l’espace annulaire 
- des analyses de distribution des temps de séjour afin de déterminer la présence ou non 
de zones mortes, de courts-circuits, et de modéliser par une approche "génie des 
Chapitre III Caractérisation de l’Hydrodynamique 
 145 
réacteurs" l’écoulement dans les modules et ainsi caractériser le mélange au sein de ces 
modules membranaires. 
L’analyse d’images a été effectuée uniquement pour le module 1MS, pour différents débits gazeux 
et sans circulation de liquide, afin de déterminer la vitesse terminale d’ascension des bulles sans 
vitesse liquide. Toutes les autres expériences ont été réalisées pour chacun des modules, présentés 
au chapitre II, pour une large gamme de débits liquides et gazeux. Ces choix ont permis de 
déterminer l’influence des conditions opératoires et de la géométrie des modules sur 
l’hydrodynamique gaz-liquide dans des modules fibres creuses. 
Une analyse de la phase gaz sera tout d’abord développée afin de caractériser l’aération à l’aide 
d’une analyse d’images. Les résultats concernant les mesures de rétention gazeuse seront ensuite 
détaillés puis complétés par une modélisation, pour terminer par les analyses de distribution des 
temps de séjour. Une synthèse conclura ce chapitre en reprenant les principaux résultats développés 
et en les comparant entre eux. 
III.1 Analyse des phases liquide et gaz 
Cette analyse des phases liquide et gaz est réalisée afin de déterminer les grandeurs physiques 
qui caractérisent l’écoulement de liquide et les bulles en termes de diamètre, vitesse et forme. La 
phase gaz fait l’objet d’une étude approfondie avec l’analyse d’images enregistrées à l’aide d’une 
caméra vidéo haute fréquence (400 images par seconde). 
L’hydrodynamique de la phase liquide a été caractérisée par le calcul des nombres de Reynolds. 
Différentes approches peuvent être menées pour ce calcul et elles seront présentées à titre d’exemple 
pour le module 1MS. Les résultats des autres modules sont détaillés en annexes. 
III.1.1 Phase liquide  
Le nombre de Reynolds (Re) est un nombre adimensionnel qui représente le rapport entre les 
forces d’inertie et les forces visqueuses dans un fluide. Les nombres de Re ont été calculés afin de 
connaître le régime d’écoulement pour les différentes vitesses de liquide testées. Selon la prise en 
compte ou non des fibres dans le module, il peut être calculé de deux manières différentes : (i) en 
conduite vide sans considérer les fibres Re
 fût vide (ii) en conduite en considérant les fibres Re avec fibres. 
Les calculs des vitesses et du nombre de Reynolds en entrée du module Re
 entrée seront également 
présentés, ainsi que le nombre de Reynolds à la base des fibres Re
 base. Tous ces nombres de 
Reynolds vont être présentés puis un tableau de synthèse regroupera leurs valeurs respectives. Ces 
nombres de Reynolds seront présentés uniquement pour les débits de liquide utilisés dans le module 
1MS. Les valeurs de Re pour les autres modules (débits de liquide différents) sont présentées en 
Annexes. 
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III.1.1.1 Nombres de Reynolds calculés en conduite vide, Re
 fût vide 
Le nombre de Reynolds d’un écoulement de fluide dans une conduite est défini ainsi : 
µ
ρ cvidefûtl
videfût
DU ⋅⋅
=Re  (III-1) 
Avec : 
Re
 fût vide nombre de Reynolds calculé en le fût vide 
ρ masse volumique du fluide (kg.m-3) [eau : ρ = 998 kg.m-3] 
U
 l fût vide vitesse du liquide en fût vide (m.s-1) 
Dc diamètre du carter [fût vide] (m) 
µ viscosité dynamique du fluide (Pa.s-1) [eau : µ = 1.10-3 Pa.s à 20°C] 
En fût vide, le diamètre hydraulique est égal à celui de la conduite, le carter membranaire, dont le 
diamètre est égal à 0,0678 m (identique pour chaque module). La vitesse du liquide Ul fût vide est 
calculée avec l’équation (III-2). 
c
l
videfûtl S
QU =  (III-2) 
Avec : 
Ql débit de liquide (Nm3.s-1) 
Sc section droite du carter (3,61.10-3 m2)  
III.1.1.2 Nombres de Reynolds calculés en conduite en considérant les fibres, Re
 avec fibres 
Le nombre de Reynolds d’un écoulement de fluide en considérant les fibres se calcule ainsi : 
µ
ρ Hls
fibreeavec
dU
Re
⋅⋅
=  (III-3) 
Avec : 
Reavec fibres nombre de Reynolds calculé en le fût vide 
Uls vitesse superficielle du liquide (m.s-1) 
dH diamètre hydraulique (m) 
Cette fois-ci, les fibres sont prises en compte et interviennent dans le calcul du diamètre 
hydraulique [équation (III-4)]. 
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ffibresc
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⋅−
=
⋅
=
224
 
(III-4) 
Avec : 
Dc diamètre du carter (m) 
Df diamètre du faisceau (m) 
nfibres nombre de fibres (-) 
Le diamètre hydraulique dépend du module membranaire et vaut 5,2 mm pour le module 1MS. 
La vitesse considérée est la vitesse superficielle du liquide Uls, en prenant en compte les fibres et 
en considérant que tout l’espace entourant les fibres est occupé par la phase liquide. Cet espace est 
appelé la surface libre et est représenté en blanc sur la Figure III-2. 
 
Figure III-2. Surface libre représentée en blanc, sans prendre en compte les fibres en noir (●). 
La vitesse superficielle du liquide est calculée avec l’équation (III-5). 
libre
l
ls S
QU =  (III-5) 
Avec : 
Slibre la section libre du module (m2) [ fibresclibre SSS −= ] 
En prenant les débits de liquide Ql utilisés dans le module 1MS (0,127 et 0,253 Nm3.h-1) dont la 
surface libre Slibre vaut 2,88.10-3 m2, les vitesses superficielles de liquide Uls sont respectivement 
égales à 0,013 et 0,025 m.s-1. 
III.1.1.3 Nombres de Reynolds à l’entrée calculés dans la conduite d’injection du liquide Re
 entrée 
La section d’entrée est représentée en blanc sur la Figure III-3. 
Sentrée
module
 
Figure III-3. Schéma de la section d’entrée Sentrée du module. 
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Le nombre de Reynolds en entrée est calculé avec l’équation (III-6). 
µ
ρ entréeentréel
entrée
dU
Re
⋅⋅
=  (III-6) 
Avec : 
Re
 entrée nombre de Reynolds à l’entrée 
Ul entrée vitesse du liquide en entrée (m.s-1) 
dentrée diamètre de la conduite d’entrée (m) 
La vitesse de liquide Ul entrée est calculée en divisant le débit de liquide par la section d’entrée 
Sentrée égale à 9,50.10-5 m2 [équation (III-7)] ; ce qui revient à considérer une vitesse uniforme à 
l’injection. 
entrée
l
entréel S
QU =  (III-7) 
Avec : 
Sentrée la section totale d’entrée perpendiculaire au module (9,50.10-5 m2) 
Ces vitesses en entrée sont respectivement égales à 0,371 et 0,739 m.s-1 pour Ql égal à 0,127 et 
0,253 Nm3.h-1. Le diamètre hydraulique en entrée est égal au diamètre du cylindre en entrée (11 mm). 
III.1.1.4 Nombres de Reynolds calculés à la base du faisceau de fibres, Re
 base 
La section droite à la base des fibres est représentée en blanc sur la Figure III-4 et vaut 
5,13.10-4 m2 pour tous les modules. 
Sbase
Base du 
module
Fibres
creuses
 
Figure III-4. Schéma de la section droite à la base des fibres Sbase. 
Les vitesses du liquide à la base des fibres sont calculées avec l’équation (III-8). 
base
l
basel S
QU =  (III-8) 
Avec : 
Sbase la section droite à la base des fibres (5,13.10-4 m2) 
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Ces vitesses en entrée sont respectivement égales à 0,069 et 0,137 m.s-1 pour Ql égal à 0,127 et 
0,253 Nm3.h-1. Le diamètre hydraulique à la base du faisceau de fibres est égal à 5 mm. 
III.1.1.5 Comparaison des quatre nombres de Reynolds Re
 fût vide, Re avec fibres, Re entrée, Re base 
Les quatre nombres de Reynolds qui viennent d’être présentés ont été calculés dans le module 
1MS pour deux débits liquides Ql de 0,127 et 0,253 Nm3.h-1, utilisés pour toutes les expériences 
réalisées dans ce module. Ces nombres adimensionnels sont présentés avec leurs vitesses 
correspondantes dans le Tableau III-1. 
Tableau III-1. Vitesses du liquide et nombres de Reynolds correspondant dans le module 1MS. 
   Ql (Nm3.h-1) 
Géométrie considérée 
 
 0,127  0,253 
Ul fût vide (m.s-1)  0,010  0,019 
Fût vide 
Re
 fût vide  660  1320 
Uls (m.s-1)  0,013  0,025 
Conduite avec fibres 
Re
 avec fibres  70  130 
Ul entrée (m.s-1)  0,371  0,739 
En entrée du module 
Re
 entrée  4100  8100 
Ul base (m.s-1)  0,069  0,137 
Á la base des fibres 
Re
 base  343  684
 
 
En considérant l’écoulement dans le carter membranaire, en fût vide, le régime est laminaire 
(Re
 fût vide < 2000) dans le module 1MS.  
Lorsque les fibres sont prises en compte, les nombre de Reynolds, Re
 avec fibres, sont alors près de 
dix fois plus petits que ceux calculés sur la surface du carter.  
Les vitesses du liquide en entrée sont très importantes, près de 30 fois supérieures aux vitesses 
superficielles de liquide. Le régime en entrée est turbulent (Re
 entrée > 3000), tendance retrouvée dans 
tous les modules. Ce fort courant liquide en entrée pourrait provoquer un phénomène de jet à l’entrée 
du module, mais ce jet est stoppé en entrée par une paroi cylindrique qui empêche le fluide de rentrer 
directement en contact avec les fibres. Cette protection évite des contraintes trop importantes pour les 
fibres qui seraient fragilisées à leur base et pourraient ainsi se casser. Cette paroi freine donc 
l’écoulement et le liquide entrant est en contact avec les fibres 3 cm au dessus de l’entrée où il peut 
alors occuper toute la surface libre du carter membranaire. 
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C’est pour cela que nous avons calculé le Re
 base afin de considérer la paroi cylindrique qui 
protège la base des fibres. Le régime d’écoulement sur cette section est laminaire. 
 
Ces calculs sont présentés pour le module 1MS mais les mêmes tendances ont été retrouvées 
dans chacun des modules (cf. Annexes). L’écoulement dans les modules, que ce soit en considérant 
la conduite vide ou en considérant les fibres, et à la base des fibres est un écoulement en régime 
laminaire. Dans la section d’entrée, en revanche, le régime est turbulent mais une paroi ralentit ce fort 
courant d’entrée. 
 
Après avoir étudié la phase liquide, intéressons nous à présent à l’analyse de la phase gaz. 
L’hydrodynamique de la phase gaz a été réalisée uniquement dans le module membranaire 1MS, 
toujours sans filtration mais également sans circulation de liquide. Il s’agit de mesurer la taille et la 
vitesse des bulles d’air en fonction du débit d’air injecté uniquement. La mesure a été réalisée sans 
circulation de liquide afin de déterminer les vitesses terminales d’ascension des bulles. Une étude 
adimensionnelle complète cette analyse d’images en quantifiant la déformation des bulles. Une 
comparaison des vitesses de gaz expérimentales avec celles de la littérature est ensuite réalisée pour 
terminer par le calcul des nombres de Reynolds de mélange. 
III.1.2 Phase gaz 
III.1.2.1 Analyses d’images dans le module 1MS 
Des images de l’écoulement de gaz dans le module 1MS ont été enregistrées à l’aide d’une 
caméra vidéo à haute fréquence (400 images par seconde) reliée à un logiciel d’acquisition sur 
ordinateur. Elles sont présentées sur la Figure III-5. Ces mesures ont été réalisé en balayant une 
large gamme de débits d’air (0,07-1,07 Nm3.h-1) et sans vitesse de liquide afin de déterminer les 
vitesses terminales d’ascension des bulles. Les vitesses superficielles de gaz correspondant aux 
débits de gaz utilisés ont été calculées et sont détaillées dans la légende de la Figure III-5.  
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(a) (b) (c) 
   
(d) (e) (f) 
   
Figure III-5. Photographies prises au milieu du module 1MS pour six débits de gaz : 
Photographie  (a) (b) (c) (d) (e) (f) 
Qg (Nm3.h-1)  0,069 0,159 0,237 0,459 0,777 1,061 
Ugs (m.s-1)  0,007 0,015 0,023 0,044 0,075 0,102 
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Populations de bulles 
Sur la Figure III-5, les populations de bulles évoluent lorsque le débit de gaz augmente pour des 
faibles débits [Qg ≤ 0,159 Nm3.h-1, photos (a) et (b)], une seule population de bulles sphériques est 
présente dans le module. Les bulles commencent à se déformer (bulles ellipsoïdales) et à coalescer 
sur la photo (c) [Qg = 0,237 Nm3.h-1]. Pour Qg ≥ 0,459 Nm3.h-1 [photos (d), (e) et (f)], une deuxième 
population de bulles constituée de grosses bulles ou de paquets de gaz difformes coexiste avec la 
première population de petites bulles. 
Mouvement des fibres 
L’influence du débit de gaz sur le mouvement des fibres peut également être analysée à l’aide des 
photographies de la Figure III-5. En effet, les fibres commencent à bouger légèrement à 
Qg = 0,237 Nm3.h-1 [photo (c)], débit correspondant au début de la coalescence. L’oscillation 
s’accentue sur la photo (d) (Qg = 0,459 Nm3.h-1) pour devenir très importante à partir de 
Qg = 0,777 Nm3.h-1 [photos (e) et (f)]. Sur ces deux dernières photographies, on observe que ce sont 
les gros paquets de gaz qui, en se frayant un passage, poussent les fibres à l’opposé du module. Il 
faut souligner que ces gros paquets de gaz se forment de manière aléatoire et qu’aucune périodicité 
n’a pu être observée. Plus la taille des bulles est importante et donc plus les bulles coalescent, plus le 
mouvement des fibres est accentué. 
Propriétés des bulles : diamètres, vitesses, formes 
L’analyse s’est ensuite portée sur les grandeurs physiques mesurables à l’aide de ces images. 
Seules quelques bulles (jusqu’à 6 bulles étudiées pour un débit de gaz donné) ont ainsi été 
caractérisées afin de déterminer des ordres de grandeur des diamètres et des vitesses de bulles. 
Les diamètres équivalents des bulles de et les vitesses terminales d’ascension des bulles UT ont 
été mesurés à l’aide de ces photographies. En connaissant le diamètre des bulles, il est alors possible 
de calculer le nombre adimensionnel d’Eötvös Eo également appelé nombre de Bond Bo. Celui-ci 
compare les effets de gravité aux effets de tension superficielle. Il est défini par : 
σ
ρ∆ 2edgBoEo ⋅⋅==  (III-9) 
Avec : 
∆ρ la différence de masse volumique entre les deux fluides  
(∆ρair-eau = 996,8 kg.m-3 à 20°C) 
g l’accélération de la pesanteur (9,81 m.s-2 à la surface de la Terre) 
de le diamètre équivalent d’une bulle (m) 
σ la tension interfaciale (σair-eau = 0,073 N.m-1 à 20°C) 
Pour les bulles sphériques, le diamètre équivalent des bulles est égal au diamètre des bulles et 
est mesurable sur des enregistrements d’images. Par contre, pour des bulles non sphériques, ce 
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a 
b 
diamètre équivalent est calculé avec l’équation (III-10), pour une bulle ellipsoïdale de petit axe a et de 
grand axe b, en considérant la profondeur de la bulle égale au grand axe. 
3 2 badbulle ×=  
(III-10) 
Pour les bulles non ellipsoïdales, de type poches de gaz difformes, il est très difficile d’évaluer la 
profondeur de la bulle et il n’est pas possible de la prendre égale au grand axe. La profondeur de la 
bulle minimale a été considérée égale à 10 mm afin d’obtenir des ordres de grandeurs de nombre 
d’Eo et de Re. 
Il est également possible, connaissant le diamètre de bulle et la vitesse d’ascension des bulles, de 
calculer le nombre de Reynolds de la bulle avec l’équation (III-11). 
eau
éqTeau
bulle
dU
Re
µ
ρ ⋅⋅
=  (III-11) 
Pour chacun des débits de gaz testés, les valeurs (dbulle, Eo, Ubulle, Rebulle) ont été mesurées et 
calculées pour les différentes images présentées en Figure III-5, et ces valeurs sont regroupées dans 
le Tableau III-2 avec la précision ‘deux populations’ lorsqu’il y a deux populations de bulles présentes. 
Pour Ugs = 0,075 m.s-1, deux populations de bulles sont présentes mais une seule a été mesurée. 
Tableau III-2. Valeurs (de, Eo, UT, Rebulle) pour les différentes vitesses superficielles de gaz testées 
dans le module 1MS et pour Uls = 0 m.s-1. 
Ugs (m.s-1)  de (mm) Eo (-) UT (m.s-1) Rebulle 
0,007  6 ± 0,8 5 0,30 ± 0,03 1800 
0,015  5,3 ± 2,2 4 0,40 ± 0,10 2100 
0,023 
 deux populations 
7,5 ± 0,6 
14 
deux populations 
8 
26 
deux populations 
0,53 ± 0,19 
0,49 
deux populations 
4000 
6800 
0,044 
 deux populations 
6 
a = 36 ± 9,9 
b = 25,5 ± 9,9 
deux populations 
5 
Eo > 50 
 
deux populations 
0,327 
0,74 ± 0,35 
 
deux populations 
1800 
Re > 15000 
- 
0,075  5 3,3 0,280 1400 
0,102 
 deux populations 
6,3 ± 4,2 
a = 49, b = 39 
deux populations 
5 
Eo > 100 
deux populations 
-0,35 
0,44 
deux populations 
 
Re > 12000 
 
La première observation est que les petites bulles (1ère population de bulles) ont un diamètre 
autour de 6 mm ce qui correspond à un Eo de 5. Les effets de gravité commencent alors à jouer un 
rôle (Eo > 1), la bulle n’est pas sphérique et elle se déforme, résultat confirmé par les Rebulle qui sont 
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largement supérieurs à 200, valeur à partir de laquelle les bulles d’air en mouvement dans de l’eau 
sont déformées. D’après les travaux de Clift et al. (1978), il est possible de déterminer la forme de la 
bulle en fonction du nombre d’Eötvös et du nombre de Morton. Ce dernier, construit sur les propriétés 
du fluide, est défini par : 
ρσ
µ
⋅
⋅
= 3
4g
Mo  (III-12) 
Pour le couple air-eau à pression atmosphérique, le nombre de Morton vaut 2,5.10-11 
(log Mo = -10,6). Les régimes de formes de bulles lors d’un mouvement gravitationnel dans un liquide 
pur et en milieu infini sont présentés sur la Figure III-6 (Clift et al., 1978). Il faut rappeler que notre 
étude se fait avec de l’eau pure mais en milieu confiné avec présence de fibres. 
104
103
102
10
1
10-1
105
 
Figure III-6. Régimes des formes de bulles lors d’un mouvement libre gravitationnel dans un liquide 
(Clift et al., 1978). 
Les bulles ayant des nombres d’Eötvös compris entre 1 et 30 sont des ellipsoïdes déformées, 
oscillantes (‘wobbling’ en anglais) au regard de la Figure III-6. Les bulles avec un Eo > 50 sont 
considérées comme des calottes mais elles ne sont pas sphériques dans notre cas. Le terme de 
poches de gaz ou paquets de gaz sera préféré à celui de calottes. 
La seconde observation concerne les vitesses relatives des bulles et les nombres de Reynolds 
correspondant. Elles sont toutes supérieures à 0,25 m.s-1 hormis pour le débit de gaz le plus important 
(correspondant à Ugs = 0,1022 m.s-1) où des vitesses négatives (-0,35 m.s-1) ont pu être observées sur 
certaines séries d’images. En effet, certaines bulles, au lieu de monter, ont un mouvement nul, sont 
‘stagnantes’. Certaines bulles descendent même dans le module, à contre-courant de l’écoulement 
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principal de gaz. En effet, étant donné la différence de masse volumique entre l’air et l’eau 
(rapport 1/1000), les bulles montent naturellement dans un liquide au repos. Pour que ces bulles 
descendent ou restent immobiles, une vitesse descendante de liquide est nécessaire, et elle doit alors 
être supérieure ou égale à la vitesse d’ascension des bulles. Ce phénomène sera détaillé lors de la 
modélisation de la rétention gazeuse dans la partie III.3. 
Il est possible de comparer les vitesses terminales d’ascension déterminées expérimentalement ici 
par analyse d’images aux vitesses terminales d’ascension des bulles UT expérimentales regroupées 
par Clift et al. (1978) (Figure III-7).  
 
Figure III-7. Vitesses terminales des bulles d’air dans de l’eau à 20°C en fonction du diamètre 
équivalent ; présentation de résultats provenant de nombreuses références (Clift et al., 1978). 
Les bulles dont les nombres d’Eötvös sont compris entre 1 et 30 sont comprises dans le régime 
ellipsoïdal (Figure III-7) et les bulles dont Eo > 50 sont dans le régime des calottes. 
Les valeurs répertoriées au Tableau III-2 ont été reportées sur la Figure III-8 qui reprend la courbe 
des vitesses terminales en fonction du diamètre équivalent pour de l’eau pure (courbe supérieure de 
la Figure III-7). Les données obtenues par Essemiani et al. (2001) et Wicaksana et al. (2006) ont été 
ajoutées sur la Figure III-8. Clift et al. (1978) ont modélisé cette courbe pour des diamètres de bulle 
supérieurs à 1 mm dans de l’eau pure par l’équation (III-13). 
50
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Figure III-8. Valeurs expérimentales (+) des vitesses de bulles (UT ou Ubulle) en fonction du diamètre 
équivalent (de ou dbulle) détaillées dans le Tableau III-2 et valeurs reportées dans la littérature pour 
l’ascension de bulles dans de l’eau pure. 
Sur la Figure III-8, toutes les vitesses terminales d’ascension des bulles expérimentales sont 
supérieures (de 1,1 jusqu’à 5 fois) aux vitesses reportées par Clift et al. (1978) (Figure III-7). Elles 
sont proches de ces valeurs pour 5 < de < 10 mm. Il faut tempérer cette comparaison car les valeurs 
reportées par Clift et al. (1978) sont des vitesses terminales de bulles en milieu infini, alors que nos 
valeurs expérimentales ont été mesurées en milieu confiné. Une partie des différences entre ces 
vitesses  peut s’expliquer ainsi. Néanmoins, cette différence reste importante.  
Il est possible d’émettre l’hypothèse suivante : un courant supplémentaire ascendant qui accélère 
l’ascension des bulles pourrait être présent dans le module. Il pourrait provenir d’un phénomène de 
recirculation à l’intérieur du module. D’ailleurs, l’observation d’un écoulement descendant (bulles qui 
descendent) et d’un écoulement ascendant (bulles avec des vitesses élevées) souligne la possibilité 
de recirculations de liquide au sein du module qui proviendrait de différences de densité entre la zone 
annulaire et l’intérieur du faisceau, provoquant alors ces phénomènes de recirculations. En effet, il 
existe un chemin préférentiel pour les bulles à l’extérieur du faisceau de fibres, là où la résistance à 
l’écoulement est la plus faible. Cette hypothèse sera discutée lors de la modélisation de la rétention 
gazeuse dans la partie III.3. 
III.1.2.2 Reynolds de mélange 
Si les vitesses des deux phases, liquide et gaz, sont prises en compte, il est alors possible de 
calculer un Reynolds de mélange défini par l’équation (III-14).  
l
Hml
m
dU
Re
µ
ρ ⋅⋅
=  (III-14) 
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Avec : 
Um la vitesse du mélange, somme des vitesses superficielles de liquide et de gaz 
lsgsm UUU +=  (III-15) 
Ce nombre de Reynolds a été utilisé par  de nombreux auteurs lors de l’analyse de l’aération pour 
minimiser le colmatage dans des systèmes membranaires divers : fibres creuses en filtration 
interne/externe (Cabassud et al., 1997), membranes planes (Ducom, 2001), fibres creuses en filtration 
externe/interne (Espinosa-Bouchot, 2005) ; membranes tubulaires (Psoch et Schiewer, 2006). La 
masse volumique utilisée dans ce calcul est celle du liquide uniquement, la masse de l’air étant 
négligeable devant celle de l’eau (rapport 1/1000 pour la masse volumique).  
Les Reynolds de mélange ont été calculés pour le module 1MS pour toutes les vitesses 
superficielles de gaz et de liquide utilisées lors des différentes expériences et sont présentés dans le 
Tableau III-3. 
Tableau III-3. Reynolds de mélange pour le module 1MS en fonction des vitesses superficielles de 
liquide et de gaz. 
Rem 
 
 
Ugs = 0 m.s-1 Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  70 260 460 650 
Uls = 0,025 m.s-1  130 330 520 710 
 
Les valeurs de Reynolds de mélange sont comprises entre 70 et 710 pour le module 1MS. Pour 
les autres modules membranaires, ils sont tous inférieurs à 2000. Les résultats sont détaillés en 
Annexes. Concernant le module vide, la prise en compte de la vitesse de gaz dans le calcul du 
Reynolds augmente considérablement sa valeur qui peut alors atteindre 12000. Avec ce type de Re, il 
est plus difficile de déterminer dans quel régime (laminaire ou turbulent) l’écoulement se fait car la 
séparation entre les différents régimes est plus délicate. Par contre, avec aération, il semble 
totalement cohérent de considérer l’écoulement comme turbulent étant donné l’agitation créée par la 
phase gaz et par le mouvement des fibres induit par l’aération. 
III.1.3 Conclusions de l’analyse des phases liquide et gaz 
Quel que soit le système considéré (avec ou sans les fibres), pour les valeurs de vitesses 
superficielles de liquide utilisées dans cette étude (Uls ≤ 0,038 m.s-1) sans considérer la phase gaz, les 
nombres de Reynolds sont inférieures à 2000 et l’écoulement dans le module est laminaire. En entrée 
du module, le régime est turbulent dans chacun des modules. Une paroi protège la base des fibres et 
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l’écoulement à la base des fibres est donc dans un anneau où le régime est laminaire. Le liquide qui 
arrive à la base des fibres s’écoule en régime laminaire. 
Lorsque la vitesse de gaz est prise en compte et le Reynolds de mélange est calculé, les valeurs 
de Re ne dépassent toujours pas la valeur de 2000. Par contre, étant donné la turbulence provoquée 
par les bulles d’air et le mouvement des fibres, il paraît très difficile d’admettre que le régime est 
toujours laminaire en présence de gaz. La turbulence amenée par les bulles de gaz modifie 
l’écoulement. Le régime peut alors être considéré comme turbulent dès que du gaz est injecté et 
comme laminaire en absence de gaz.  
Concernant la phase gaz, deux populations de bulles ont été observées. Il est important de 
souligner ici que les bulles observées sont celles qui se situent uniquement autour du faisceau de 
fibres. En effet, les bulles ne sont pas observables à l’intérieur du faisceau car elles sont cachées par 
les nombreuses fibres. La première population correspond à des bulles de petit diamètre (autour de 
6 mm) de forme ellipsoïdale pour des faibles débits de gaz (Qg < 0,237 Nm3.h-1 qui correspond à 
SADm = 0,157 Nm3.h-1.m-2membrane et Ugs = 0,023 m.s-1), et la seconde population correspond à de gros 
paquets de gaz dont le diamètre équivalent est supérieur à 20 mm. Pour Qg ≥ 0,237 Nm3.h-1, la 
seconde population de bulles apparaît et coexiste avec la première population de bulles de petite 
taille. C’est cette population de grosses bulles qui est responsable du mouvement des fibres, qui 
débute donc pour Qg ≥ 0,237 Nm3.h-1 et qui s’intensifie avec l’augmentation du débit d’air. Sur la 
Figure III-9 sont représentés les diamètres de bulles des deux populations en fonction du débit de 
gaz. 
 
Figure III-9. Diamètre équivalent des bulles observables en fonction du débit de gaz dans le module 
1MS. 
Les vitesses d’ascension de ces bulles (dans l’anneau) mesurées par analyse d’images sont très 
importantes, avec un facteur entre 1,1 et 5 comparé aux valeurs trouvées dans la littérature. Ces 
différences soulignent la possibilité d’un courant ascendant de liquide du à une recirculation du liquide 
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à l’intérieur du module. De plus, il a été observé que certaines bulles restent immobiles voire 
descendent au sein du module. Cela souligne la présence d’une forte vitesse descendante du liquide 
dans le module. Ces deux phénomènes corroborent l’existence de recirculations internes dans le 
module. Cette recirculation sera étudiée en détail dans la partie III.3 lors de la modélisation de la 
rétention gazeuse. Ce phénomène de recirculation interne dans le module provoqué par 
l’hétérogénéité de la phase gaz dans le module est schématisé sur la Figure III-10. 
 
Figure III-10. Schématisation de la recirculation de liquide à l’intérieur du module. 
Des mesures de rétentions gazeuses vont ainsi être réalisées afin de quantifier les volumes de 
gaz et d’étudier l’influence des conditions opératoires et de la configuration du module sur 
l’hydrodynamique gaz-liquide.  
III.2 Rétentions gazeuses 
Cette série de mesures de rétentions gazeuses a été menée afin de quantifier le taux de gaz, de 
déterminer l’influence de la circulation liquide et de la présence des fibres sur le volume d’air au sein 
de différents modules membranaires, et également pour déterminer les régimes d’écoulement selon 
les conditions opératoires. Ces objectifs seront réalisés en mesurant les rétentions gazeuses en 
balayant une large gamme de vitesses du gaz pour différentes vitesses superficielles de liquide et 
dans différents modules. 
III.2.1 Influence de la vitesse du gaz sur la rétention gazeuse et les 
régimes d’écoulement 
La première partie de l’étude concerne l’influence de l’augmentation du débit de gaz sur la 
rétention gazeuse εg qui correspond à la fraction volumique du gaz. La question suivante peut être 
posée : par quel volume faut-il diviser le volume de gaz pour déterminer la rétention gazeuse ? Deux 
possibilités peuvent être distinguées. La première est de considérer le volume du module dans son 
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ensemble, sans prendre en compte les fibres, c’est-à-dire la rétention en fût vide. Cela correspond à 
la somme des rétentions, gazeuse, liquide et solide, égale à 1 : 1=++ slg εεε . La seconde est de 
prendre en compte les fibres et donc de diviser le volume de gaz par le volume libre, soit le volume du 
carter moins le volume des fibres : 1=+ lg εε . La question est donc de savoir si la comparaison des 
modules entre eux doit se faire pour des mêmes débits, en calculant la vitesse sur la section du 
carter, ou à mêmes vitesses superficielles, en divisant le débit par la surface libre (surface du carter 
moins surface des fibres). Les deux méthodes seront comparées avec d’un côté l’étude en fût vide et 
ses trois rétentions, solide, liquide, gazeuse, et de l’autre l’étude en module avec fibres, avec 
seulement les rétentions liquide et gazeuse. Ces questions concernent uniquement la comparaison 
des modules ayant une densité de fibres différente et seront développées uniquement dans la 
sous-partie III.2.4. Les autres résultats (c’est à dire l’ensemble des résultats précédant la comparaison 
des modules) sont présentés en considérant 1=+ lg εε  (la fraction de volume occupée dans un 
module étant constante). Il est important de souligner que la méthode de mesure des rétentions 
gazeuses est la même pour les deux approches, celle décrite au Chapitre II. 
III.2.1.1 Justification de la mesure de la rétention gazeuse 
La première étape est de s’assurer de la fiabilité de la méthode utilisée. Une manipulation a été 
effectuée en mesurant directement le volume d’eau recueilli par surverse tout en augmentant 
progressivement le débit de gaz. Le volume recueilli pour chaque débit testé correspond au volume de 
gaz présent dans le module et qui a chassé vers l’extérieur du module son équivalent en volume 
d’eau en prenant sa place au sein du module. Les résultats obtenus ont été comparés à ceux obtenus 
par la mesure des tubes manométriques et sont cohérents. Cette expérience préliminaire justifie la 
fiabilité de la méthode de mesure des rétentions gazeuses par les lectures de hauteurs d’eau dans les 
tubes manométriques et confirme la possibilité de l’appliquer au système étudié. 
III.2.1.2 Reproductibilité de la mesure de rétentions gazeuses 
La seconde étape est de s’assurer de la reproductibilité de ce type d’expérience. Un exemple est 
présenté en Figure III-11 avec la même expérience réalisée à deux reprises dans le module 1SS.  
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Figure III-11. Exemple de reproductibilité pour les mesures de rétentions gazeuses en fonction de la 
vitesse superficielle de gaz (calculée sur la surface libre, 1=+ lg εε ) 
□ Essai 1, ■ Essai 2. Exemple pour le module 1SS et Uls = 0 m.s-1. 
Malgré quelques écarts ponctuels plus importants (jusqu’à 20%), l’écart des valeurs entre ces 
deux expériences n’est que de 6% en moyenne. Cet écart augmente légèrement lorsque Ugs 
augmente mais reste inférieur à l’erreur sur la mesure. En effet, lorsque l’on augmente la vitesse de 
gaz, la précision diminue car les fluctuations augmentent au sein des tubes manométriques. Les 
mesures sont donc bien reproductibles. L’écart entre deux expériences réalisées dans les mêmes 
conditions a également été vérifié avec d’autres manipulations. Elles ne sont pas présentées ici mais 
elles sont également reproductibles. 
III.2.1.3 Évolution de la rétention gazeuse en fonction de la vitesse superficielle du gaz 
L’influence du débit de gaz sur le taux de gaz présent dans le module sera détaillée uniquement 
pour le module 1MS. En effet, les tendances retrouvées dans les autres modules sont similaires pour 
toutes les vitesses superficielles de liquide testées. Un exemple de tracé de εg = f(Ugs) est présenté 
sur la Figure III-12 pour le module 1MS et sans vitesse de liquide en entrée du module. 
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Figure III-12. εg = f(Ugs) (calculée sur la surface libre, 1=+ lg εε )  
dans le module 1SS et Uls = 0 m.s-1. 
Connaissant les rétentions gazeuses, il est facile d’en déduire les rétentions liquides 
correspondantes ( 1=+ lg εε ). Les rétentions liquides et gazeuses sont tracées sur la Figure III-13 
pour le module 1MS et sans vitesse de liquide. 
 
Figure III-13. Rétentions (■) liquide et (□) gazeuse ( 1=+ lg εε ) en fonction de la vitesse 
superficielle du gaz dans le module 1SS pour Uls = 0 m.s-1. 
L’augmentation de la rétention gazeuse correspond évidemment à une diminution du volume de 
liquide dans le module et donc de la rétention liquide (Figure III-13). 
La première observation qui peut être faite sur les mesures de εg (Figure III-12) est l’augmentation 
de la rétention gazeuse lorsque la vitesse de gaz augmente. La seconde est que cette augmentation 
s’effectue en deux étapes principales : (i) une forte augmentation pour des vitesses de gaz faibles, (ii) 
une moins prononcée pour des vitesses de gaz plus importantes. Ce changement de pente 
correspond à une transition entre deux régimes d’écoulement et sera développée par la suite. Ces 
phénomènes ont déjà été observés dans de nombreuses études sur les colonnes à bulles 
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(Mohanty et al., 2006 ; Vial et al., 2002 ; Bentifraouine et al., 1997 ; Guo et al., 1997 ; Choi et 
Lee, 1993). Ces deux observations ont pu être vérifiées dans chacun des modules. Il existe au moins 
une transition facilement observable, correspondant à cette cassure au niveau de la courbe et ce 
changement de pente. Il est également possible de se demander si d’autres transitions existent et si 
elles peuvent être déterminées, éventuellement en représentant ces données différemment. Pour 
cela, la démarche effectuée pour les colonnes à bulles a été appliquée en calculant les vitesses 
relatives. 
III.2.1.4 Calculs des vitesses relatives entre les phases gaz et liquide 
Dans les réacteurs à bulles, où le gaz est dispersé sous forme de bulles dans un liquide, la vitesse 
relative du gaz par rapport au liquide Urel est tracée en fonction de la vitesse de mélange Um entre les 
deux phases. Cette vitesse relative est un concept proposé par Lapidus et Elgin (1957) puis 
développé par Wallis (1969) qui définit Urel avec l’équation (III-16) et qui permet de déterminer le 
changement de régime. De nombreux auteurs ont ainsi calculé cette vitesse relative entre les deux 
phases dans les colonnes à bulles (Olivieri et al., 2007 ; Mohanty et al., 2006 ; Wang et al., 2003 ; 
Moustiri et al., 2002 ; Bendjaballah et al., 1999 ; Snape et al., 1995). 
l
ls
g
gs
rel
UUU
εε
−=  (III-16) 
Le tracé de Urel en fonction de Um permet de déterminer les différentes transitions qui peuvent 
avoir lieu dans les modules membranaires.  
Sans vitesse liquide 
Les graphiques Urel = f(Um) ont donc été réalisés pour chacun des modules. Seul le module 1MS 
est présenté sur la Figure III-14 en absence de vitesse de liquide, soit 
g
gs
rel
U
U
ε
= et gsm UU = . 
Dans ce cas particulier où il n’y pas d’écoulement de liquide, la vitesse relative représente la même 
donnée que les valeurs déterminées par analyse d’images. Ces vitesses sont ajoutées à la 
Figure III-14. 
Chapitre III Caractérisation de l’Hydrodynamique 
 164 
 
Figure III-14. Vitesses relatives Urel (m.s-1) (o) calculées [équation (III-16), 1=+ lg εε ] et  
(♦) déterminées par analyse d’images (Tableau III-2) en fonction de la vitesse moyenne Um (m.s-1)  
à Uls = 0 m.s-1 pour le module 1MS. 
Au regard de la Figure III-14, les cassures de pente correspondant aux transitions entre deux 
régimes d’écoulement sont visibles. La transition entre deux régimes est donc facilement détectable 
par cette mesure. La première vitesse superficielle de transition est de 0,024 m.s-1 et la seconde de 
0,048 m.s-1. Ces transitions seront développées au paragraphe III.2.1.5. 
Par contre, les vitesses relatives obtenues sont très importantes, entre 0,25 et 0,60 m.s-1. Wang 
et al. (2003) trouvent des vitesses relatives entre 0,2 et 0,4 m.s-1 dans un airlift. Les valeurs obtenues 
pour Urel sont très élevées et ne semblent correspondre donc à aucune réalité physique. Comme cela 
a déjà été mentionné, il est possible qu’une recirculation ait lieu au sein du module, avec de ce fait un 
courant ascendant qui accélérerait l’ascension des bulles. 
Les valeurs déterminées par l’analyse d’images sont assez dispersées comparées à celles 
déterminées à l’aide des rétentions expérimentales. Cette différence peut provenir de l’échelle de 
l’étude du phénomène. En effet, l’analyse d’image est réalisée à l’échelle locale, sur une zone limitée 
au milieu du module et concerne seulement les bulles visibles en périphérie du module. Les rétentions 
gazeuses sont quant à elles des mesures globales, caractérisant la présence de la phase gaz sur 
l’ensemble du module (y compris dans la profondeur du faisceau). Une analyse statistique sur un plus 
grand nombre d’images pourrait éventuellement permettre de réduire cet écart. 
Les vitesses relatives ont été calculées dans chacun des modules pour le cas d’un écoulement 
liquide. 
Avec écoulement liquide 
Les graphiques Urel = f(Um) ont donc été réalisés pour chacun des modules. Seul le module 1MS 
est présenté à titre d’exemple sur la Figure III-15 en présence de vitesse de liquide (0,013 et 
0,025 m.s-1, soit 
l
ls
g
gs
rel
UUU
εε
−=  et lsgsm UUU += . 
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(a) 
 
(b) 
 
Figure III-15. Vitesses relatives (o) Urel (m.s-1) [équation (III-16), 1=+ lg εε ]  
en fonction de la vitesse moyenne Um (m.s-1) à Uls = 0,013 et 0,025 m.s-1 pour le module 1MS. 
Avec une vitesse de liquide à l’injection, apportée par le débit d’alimentation à l’entrée du module, 
les vitesses relatives sont très élevées, entre 0.25 et 0.85 m.s-1. Elles sont mêmes supérieures aux 
valeurs obtenues sans vitesse de liquide. Pour les deux vitesses superficielles de liquide testées, les 
vitesses relatives entre les deux phases sont similaires. L’écart entre les vitesses superficielles de 
liquide testées est très faible et n’influence pas les vitesses relatives.  
L’étude des modules membranaires par le calcul des vitesses relatives ne semble pas décrire la 
réalité physique du système. Par contre, ce type de représentation permet de bien visualiser les 
transitions, avec des cassures de pentes facilement observables. 
III.2.1.5 Régimes d’écoulement 
Sur la Figure III-14, les noms des régimes d’écoulement ont été placés afin de faciliter la 
compréhension des commentaires situés après l’illustration, Figure III-16. 
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Figure III-16. Régimes d’écoulement positionnés sur Urel = f(Um) à Uls = 0 m.s-1 pour le module 1MS. 
La première transition concerne le passage d’un régime homogène (régime d’écoulement à une 
seule population de bulles) à un régime hétérogène (régime d’écoulement où au moins deux 
populations de bulles sont présentes) et a déjà été largement étudiée en colonnes à bulles. En effet, 
pour des vitesses relatives entre deux phases faibles (entre 0,25 et 0,40 m.s-1), le régime est 
homogène. Dans ce régime, la distribution de tailles des bulles est relativement resserrée autour d’un 
seul et même diamètre [environ 6 mm cf. Figure III-5 (a) et (b)] et les bulles sont relativement 
uniformes. L’ascension de ces petites bulles se fait sans interaction, ni coalescence, ni rupture 
(Chen et al., 1994). Olivieri et al. (2007) souligne que l’hydrodynamique en régime homogène 
correspond à la superposition de la dynamique de deux sous-systèmes. Le premier est relatif à la 
phase liquide, et est caractérisé par des petites structures turbulentes. Leur rôle augmente en même 
temps que la rétention gazeuse. Le second, quant à lui, concerne la phase gaz et se caractérise par 
des fluctuations régulières dues au passage des bulles (Olivieri et al., 2007).  
Puis une cassure a lieu, pour une vitesse superficielle de gaz de transition Utrans, à partir de 
laquelle la vitesse relative augmente fortement. La transition entre régime homogène et hétérogènes 
se fait lorsque les bulles commencent à coalescer pour produire la première bulle de taille importante 
(> 20 mm). La distribution de taille des bulles change alors radicalement, d’où l’important changement 
de pente et cette cassure dans la courbe Urel = f(Um). 
Pour Ugs > Utrans, le régime est alors hétérogène. Dans ce régime sont présentes différents types 
de bulles : des bulles de petit diamètre, comme celles du régime homogène, et des poches de gaz de 
très grand diamètre variable. En régime hétérogène, la phase gaz domine davantage l’écoulement 
gaz-liquide, créant un comportement chaotique (Olivieri et al., 2007). 
D’après les tracés des vitesses relatives en fonction de la vitesse moyenne, le régime hétérogène 
pourrait être scindé en deux régimes dans le module 1MS. Cette transition pourrait concerner la 
transition poches-poches disloquées détaillée par Taitel et al. (1980) mais nous ne attarderons pas 
sur la désignation exacte de ces régimes hétérogènes.  
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La valeur de la vitesse de transition obtenue pour le module 1MS (Utrans = 0,024 m.s-1 
correspondant à une rétention gazeuse εtrans = 0,06) correspond à la vitesse à partir de laquelle il y a 
coalescence et mouvement des fibres (Figure III-5). Cela justifie le passage d’un régime à un autre et 
la définition de vitesse de transition. Dans l’étude des modules membranaires, cette vitesse de 
transition correspond également à la vitesse superficielle de gaz à partir de laquelle le mouvement 
des fibres commence. 
Il est alors possible de placer les transitions trouvées avec les graphes Urel = f (Um) sur le tracé de 
εg = f (Ugs). Les deux graphes sont présentés sur la Figure III-17 pour le module 1MS avec 
Uls = 0 m.s-1. 
(a) 
 
(b) 
 
Figure III-17. Régimes d’écoulements sur les graphes (a) εg = f (Ugs) et (b) Urel = f (Um)  
[ 1=+ lg εε ] pour le module 1MS avec Uls = 0 m.s-1.  
Les numéros correspondent à : 1, régime homogène, 2 et 3, régimes hétérogènes 1 et 2. 
Sur la Figure III-17, les transitions correspondant aux changements de régime déterminées sur le 
graphe Urel = f (Um) (Figure III-17 (a)] correspondent bien à celles sur le graphe εg = f (Ugs) 
[Figure III-17 (b)]. La transition entre le régime homogène et les régimes hétérogènes est égale à 
0,024 m.s-1. Cette détermination des régimes d’écoulement a déjà été réalisée dans les colonnes à 
bulles et un exemple de Krishna et al. (2003) est présenté sur la Figure III-18. 
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Figure III-18. Données expérimentales de la rétention gazeuse (gas holdup) en fonction de la vitesse 
superficielle de gaz dans une colonne à bulles de 0,1 m de diamètre pour un système air-eau 
(Krishna et al., 2003). 
Krishna et al. (2003) trouvent que la transition entre régime homogène et régime hétérogène 
s’effectue à Utrans = 0,032 m.s-1 et εtrans = 0,11 dans une colonne à bulle de 0,1 m de diamètre. La 
transition dans le module 1MS s’effectue à une vitesse superficielle de gaz et une rétention gazeuse 
plus faibles. 
L’analogie avec les colonnes à bulles, en termes de variation de rétention gazeuse en fonction de 
la vitesse superficielle de gaz, est clairement observable lorsque sont comparées les Figure III-17 et 
Figure III-18. Les résultats obtenus dans les modules membranaires sont du même ordre de grandeur 
que ceux trouvés par Krishna et al. (2003). Par contre, Talvy (2003) trouve une transition qui a lieu à 
Utrans = 0,035 m.s-1 et à une rétention gazeuse un peu plus importante, εtrans = 0,15, dans un airlift de 
8 cm de diamètre. D’après Bendjaballah et al. (1999), le régime d’écoulement dépend fortement de la 
distribution du gaz et de la taille de l’installation. Dans notre cas, les modules sont identiques avec les 
mêmes injecteurs de gaz donc les différentes transitions dépendent du nombre de fibres présentes 
dans les modules et de leur disposition. 
Olivieri et al. (2007) ont également analysé les régimes d’écoulement dans un airlift à boucle 
interne. Il est constitué de deux tubes en plexiglas coaxiaux, l’un de 120 mm de diamètre interne et de 
2,0 m de haut et l’autre de 70 mm de diamètre interne et de 0,90 m de hauteur. Ils ont identifié trois 
régimes, tout comme Chen et al. (1994) et Zahradnik et al. (1997) : le régime à bulles homogène pour 
Ugs < 0,016 m.s-1, un régime intermédiaire pour 0,016 < Ugs < 0,03 m.s-1 et le régime hétérogène pour 
Ugs > 0,03 m.s-1. Dans notre cas, les valeurs de transition diffèrent, ce qui est probablement dû à la 
présence des fibres et à la géométrie du système. Comme cela a déjà été souligné, nous avons choisi 
de considérer un régime homogène et plusieurs régimes hétérogènes, sans rentrer dans les détails 
d’une étude hydrodynamique plus poussée. 
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Cette partie de l’étude des rétentions gazeuses permet de justifier l’intérêt de la méthode de 
mesure. C’est une méthode juste et reproductible. Lorsque la vitesse superficielle de gaz augmente, 
la rétention gazeuse augmente en deux temps. L’augmentation est d’abord rapide pour des faibles 
vitesses de gaz, puis une cassure dans la courbe signale un changement de régime, avec une 
évolution de la rétention gazeuse plus faible une fois la transition dépassée. Cette cassure de la pente 
caractérise le passage d’un régime homogène à petites bulles, à un régime hétérogène, comme cela 
a déjà été étudié dans les colonnes à bulles. 
L’influence du débit de liquide sur la rétention gazeuse et les régimes d’écoulements va être 
développée. La question posée lorsque le liquide est en circulation dans le module est de savoir s’il 
modifie l’écoulement et si oui comment : en entraînant les bulles hors du module ? En leur ouvrant un 
chemin à travers le faisceau ?  
III.2.2 Influence de la vitesse du liquide sur la rétention gazeuse et 
les régimes d’écoulement 
Les rétentions gazeuses ont été tracées en fonction de la vitesse superficielle du gaz pour tous les 
modules pour trois vitesses superficielles de liquide (0 ; 0,013 et 0,025 m.s-1). Ces résultats sont 
présentés sur la Figure III-19. 
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(a) 
 
(b) 
 
(c) 
 
(d) 
 
(e) 
 
(f) 
 
Figure III-19. Rétentions gazeuse εg [ 1=+ lg εε ] en fonction de la vitesse superficielle du gaz 
Ugs (m.s-1) pour Uls = • 0, □ 0,013, et ▲ 0,025 m.s-1  
pour les modules (a) vide, (b) 1SS, (c) 1MS, (d) 3MS, (e) 1LS, (f) 1LL. 
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Différents constats peuvent être effectués au regard de la Figure III-19. 
Le premier constat est que, comme cela a été observé avec les vitesses relatives, la transition 
entre le régime homogène et le premier régime hétérogène a lieu pour une même vitesse superficielle 
de gaz de transition quelle que soit la vitesse superficielle de liquide pour la gamme [0-0,025 m.s-1], 
dans tous les modules. Il est donc possible de tracer des cartes d’écoulement en reportant la 
transition de régime en fonction de Ugs et Uls pour chacun des modules. La séparation entre le régime 
homogène et les régimes hétérogènes est alors une droite comme on peut l’observer sur la 
Figure III-20. Ce passage d’un régime à l’autre va être détaillé pour chacun des modules. 
Pour le module vide, aucune transition claire entre différents régimes n’a pu être observée et ce 
quel que soit le mode représentation. Tout ce qui suit concerne donc uniquement les autres modules.  
D’après les tracés des vitesses relatives et des rétentions gazeuses en fonction de la vitesse 
moyenne, le régime hétérogène pourrait être scindé en deux régimes pour certains modules (1SS, 
1MS et 1LS). Pour les modules 3MS et 1LL, il semble même que ce régime hétérogène soit découpé 
en trois régimes. Ce sont les deux modules pour lesquels les fibres sont les plus espacées. Le module 
3MS est construit avec un espace entre les trois faisceaux et le module 1LL a une densité de fibres 
dans le faisceau plus faible que les autres modules. Les régimes d’écoulement diffèrent donc 
également selon l’espace disponible entre les fibres. 
Les transitions entre le régime homogène et le premier régime hétérogène déterminées par les 
cassures des droites Urel = f(Um) qui se retrouvent dans le tracé de εg = f(Um) sont présentées pour 
chacun de modules dans le Tableau III-4, avec la rétention gazeuse εtrans correspondant à Utrans pour 
laquelle a lieu la transition de régimes. Nous rappelons ici que Utrans est une vitesse superficielle de 
gaz. Pour les tracés de Urel = f(Um), la transition s’observe pour une valeur de vitesse moyenne à 
laquelle il faut retrancher la vitesse superficielle du liquide afin d ‘obtenir la vitesse superficielle de gaz 
de transition Utrans. 
Tableau III-4. Coordonnées des transitions entre le régime homogène et le premier régime 
hétérogène. 
Module  1SS
 
1MS
 
3MS
 
1LS
 
1LL
 
Utrans (m.s-1)  0,032 0,024 0,036 0,010 0,017 
εtrans (-)  0,11 0,06 0,09 0,03 0,05 
 
Le second constat concernant les rétentions gazeuses (Figure III-19) est qu’en régime homogène 
(Ug < Utrans) et pour un module donné, les rétentions gazeuses sont identiques quelle que soit la 
vitesse superficielle du liquide comprise entre 0 et 0,025 m.s-1. 
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Le troisième constat est qu’en régimes hétérogènes et sans vitesse de liquide, la rétention 
gazeuse est plus importante qu’avec des vitesses de liquide positives. Il faut nuancer ce résultat pour 
le module 1LS, module contenant le plus de fibres. 
Le quatrième constat est qu’en régimes hétérogènes et avec des vitesses de liquide positives, les 
rétentions gazeuses sont très proches pour les deux vitesses de liquide testées [0,013 et 0,025 m.s-1]. 
Elles sont même identiques dans le cas du module 1SS. Pour les quatre autres modules (vide, 1MS, 
3MS et 1LL), lorsque Uls augmente, εg diminue légèrement. Exception faite pour le module 1LS pour 
lequel les rétentions gazeuses sont similaires pour les trois vitesses de liquide (0, 0,013 et 
0,025 m.s-1). 
Mohanty et al. (2006) et Fadavi et Chisti (2007) ont trouvé que la rétention gazeuse augmente 
lorsqu’ils augmentent la vitesse de liquide dans un airlift à boucle externe. Moustiri et al. (2002) ont 
quant à eux trouvé une légère diminution de la rétention gazeuse lorsque la vitesse de liquide 
augmente dans une colonne à bulle, que ce soit avec ou sans garnissage. Cette étude correspond 
davantage à notre système, constitué d’un module avec ou sans fibres, et les conclusions y sont 
similaires. 
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Figure III-20. Cartes d’écoulements pour les modules  
(a) 1SS, (b) 1MS, (c) 3MS, (d) 1LS, (e) 1LL. 
(a) 
 
(b) 
 
(c) 
 
(d) 
 
(e) 
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Des cartes d’écoulement ont déjà été tracées pour les colonnes à bulles. Un exemple, réalisé par 
Taitel et al. (1980) dans une colonne à bulles, est présenté sur la Figure III-21.  
 
Figure III-21. Carte d’écoulements pour un écoulement ascendant d’air et d’eau à 1 atm 
dans un tube de 5,1 cm de diamètre (Taitel et al., 1980). 
Ces auteurs ne trouvent qu’une seule transition pour des vitesses superficielles de gaz comprises 
entre 0 et 0,5 m.s-1 (Figure III-21). Il semblerait que dans les modules membranaires, ces régimes 
soient plus nombreux, ce qui est attribué à la présence des fibres et à leur mouvement.  
L’influence de la géométrie des modules membranaires sur les valeurs de rétentions gazeuses va 
être détaillée. 
III.2.3 Influence de la position des fibres 
Les modules 1MS et 3MS, qui ont le même nombre de fibres mais disposées respectivement en 1 
et en 3 faisceaux, vont être comparés afin d’étudier l’influence de la position des fibres sur le taux de 
gaz dans les modules membranaires, en termes de régimes d’écoulement et de rétentions gazeuses. 
III.2.3.1 Régimes d’écoulement 
La transition entre régime homogène et régime hétérogène ne se fait pas à la même vitesse 
superficielle de gaz pour les modules 1MS et 3MS [Tableau III-4 et Figure III-20 (b) et (c)]. En effet, la 
vitesse de transition du module 3MS (0,036 m.s-1) est plus grande que celle du module 1MS 
(0,024 m.s-1). Cette différence peut être attribuée à l’espace inter-faisceaux, avec un écoulement qui 
se fait davantage autour du faisceau unique du module 1MS et dans l’espace inter-faisceaux pour le 
module 3MS. L’espace libre est le même dans les deux modules mais il est réparti différemment. 
L’espace libre du module 1MS se situe tout autour du faisceau et correspond à l’espace annulaire. 
Dans le module 3MS, l’espace libre est divisé entre un espace annulaire, autour des trois faisceaux, 
avec donc de la place entre chaque faisceau. Un écoulement sur une zone plus restreinte entraîne 
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davantage de coalescence qu’un écoulement dans une zone plus également répartie, où les bulles 
ont davantage de place. 
III.2.3.2 Rétentions gazeuses 
Les rétentions gazeuses des modules 1MS et 3MS ont été comparées pour chacune des vitesses 
superficielles de liquide (Uls = 0, 0,013 et 0,025 m.s-1). 
(a) 
 
(b) 
 
(c) 
 
Figure III-22. Rétentions gazeuses εg [ 1=+ lg εε ] en fonction de la vitesse superficielle du gaz 
Ugs (m.s-1) pour Uls = (a) 0, (b) 0,013, et (c) 0,025 m.s-1  
pour les modules 1MS (○,□,∆) et 3MS (•,■,▲). 
En absence de circulation de liquide [Figure III-22 (a)], les volumes de gaz présents dans les 
modules 1MS et 3MS sont similaires. Pour Ugs compris entre 0,04 et 0,08 m.s-1, la rétention gazeuse 
est légèrement plus faible dans le module 1MS que dans le module 3MS. 
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Lorsque le liquide circule [Figure III-22 (b) et (c)], les taux de gaz sont les mêmes dans les deux 
modules en régime homogène. En régimes hétérogènes, le taux de gaz est plus important dans le 
module avec trois faisceaux que dans le module à un seul faisceau. Il est possible que le gaz pénètre 
plus facilement vers le milieu des faisceaux à l’aide de l’écoulement liquide, ce qui soulignerait une 
présence moins importante de gaz dans le faisceau du module 1MS en régime hétérogène et avec 
écoulement liquide. D’ailleurs cette différence s’accentue lorsque la vitesse de liquide augmente. Un 
courant liquide plus important pourrait permettre au gaz de s’introduire plus facilement au cœur des 
trois faisceaux mais pas d’un seul faisceau. 
Après avoir étudié l’influence de la position des fibres, la partie suivante s’intéressera à l’influence 
du nombre et donc de la densité des fibres sur les rétentions gazeuses. 
III.2.4 Influence de la densité des fibres dans le module 
Les modules 1SS, 1MS et 1LS sont trois modules composés d’un seul faisceau et ayant chacun 
des densités de fibres différentes. Les résultats de rétentions gazeuses vont être comparés entre ces 
trois modules afin d’évaluer l’influence de la densité de fibres sur le taux de gaz dans ces modules 
membranaires, en détaillant tout d’abord les régimes d’écoulement, puis les rétentions gazeuses. 
III.2.4.1 Régimes d’écoulement 
Concernant les régimes d’écoulement, les transitions n’ont pas lieu à la même vitesse superficielle 
de gaz selon les modules (Figure III-20 et Tableau III-4). Au regard des modules 1SS, 1MS et 1LS, 
plus le nombre de fibres augmente, plus la vitesse de transition est faible. D’après Bendjaballah et al. 
(1999), la limite entre les régimes d’écoulement dépend de la résistance à la circulation du liquide. Ils 
expliquent que lorsque cette résistance diminue, la coalescence des bulles diminue, favorisant ainsi le 
régime homogène. Dans notre étude, plus le faisceau est petit, moins il y a de résistance à la 
circulation du liquide et le module 1SS a bien une vitesse de transition plus élevée, avec donc une 
plus large gamme de vitesses dans laquelle le régime est homogène. Nos résultats sont donc en 
accord avec ceux de la littérature. 
III.2.4.2 Rétentions gazeuses 
Toutes les comparaisons précédentes ont été réalisées en fonction de la vitesse superficielle du 
liquide, mais auraient très bien pu être exprimées en débits liquides. En effet, lors de la comparaison 
des modules ayant des densités de fibres différentes, se pose la question du paramètre pertinent pour 
comparer ces modules. Faut-il comparer les modules à même vitesse calculée en fût vide, c’est-à-dire 
une comparaison à même débits liquides et gazeux ? Ou faut-il comparer les modules à même 
vitesse superficielle de liquide calculée sur la surface libre, en prenant en compte la surface des fibres 
dans le calcul de la vitesse, et alors pour des débits liquides différents ? Les mêmes questions se 
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posent à propos de l’aération et du choix entre une comparaison à même vitesse superficielle de gaz 
ou à même débit de gaz. La conclusion se fera en deux étapes. La première étape se focalisera sur 
les phénomènes à l’intérieur du module en s’intéressant aux vitesses superficielles de gaz et de 
liquide. La seconde s’adresse à l’utilisateur, les rétentions gazeuses seront présentées en termes de 
débits de liquide et de gaz. 
Les résultats à mêmes vitesses superficielles de liquide et de gaz sont présentés sur la 
Figure III-23. 
(a) 
 
(b) 
 
(c) 
 
Figure III-23. εg = f(Ugs) pour Uls = (a) 0, (b) 0,013 et (c) 0,025 m.s-1  
[ 1=+ lg εε ] pour les modules • 1SS, ○ 1MS et ▲ 1LS. 
Pour la comparaison à mêmes débits, les taux de remplissage des modules ou rétentions solides 
εs sont calculés avec l’équation (III-17) et les valeurs des différents modules sont présentées dans le 
Tableau III-5. 
Chapitre III Caractérisation de l’Hydrodynamique 
 178 
c
fibres
s V
V
=ε  (III-17) 
Tableau III-5. Valeurs des taux de remplissage des modules pour chacun des modules étudiés. 
Module  vide 
 
1SS 
 
1MS 
 
3MS 
 
1LS 
 
1LL 
 
εs (-)  0 0,09 0,18 0,18 0,36 0,28 
 
Les taux de remplissage des modules sont compris entre 9 et 36 % pour tous les modules avec 
fibres. Les modules 1SS et 1MS ont été conçus pour qu’ils aient respectivement le quart et la moitié 
du nombre de fibres que le module 1LS (taux de remplissage différents). Les modules 1MS et 3MS 
ont été fabriqués avec le même nombre de fibres (taux de remplissage égaux). Les résultats à mêmes 
débits de gaz et de liquide sont présentés sur la Figure III-24. 
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(a) 
 
(b) 
 
(c) 
 
(d) 
 
Figure III-24. εg = f(Qg) pour Ql = (a) 0 (b) 0,1 (c) 0,2 et (d) 0,3 Nm3.h-1 
[ 1=++ slg εεε ] pour les modules • 1SS, ○ 1MS et ▲ 1LS. 
Sur la Figure III-24, les tendances sont plus prononcées que sur la Figure III-23. Cette différence 
provient du calcul des rétentions. Les rétentions gazeuses sont plus faibles en Figure III-23 étant 
donné que les taux de remplissage sont pris en compte ( 1=++ sgl εεε ) alors qu’ils ne sont pas 
pris en compte dans le calcul sur la Figure III-24 ( 1=+ gl εε ). 
Différentes tendances peuvent être soulignées. En régime homogène et pour chacun des débits 
liquides testés, la rétention gazeuse est identique quel que soit le module et quel que soit le type de 
représentation choisie. 
Lors de la comparaison à mêmes vitesses superficielles (Figure III-23), pour Ugs < 0,02 m.s-1 et 
Ugs > 0,06 m.s-1, les rétentions gazeuses sont similaires dans les trois modules. pour 
0,02 < Ugs < 0,06 m.s-1. La rétention gazeuse est plus élevée dans le module 1SS. 
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Sur la Figure III-24, les comparaisons sont réalisées à mêmes débits globaux de gaz et de liquide. 
Pour ce type de représentation, après la transition, la rétention gazeuse du module 1SS est 
supérieure aux rétentions gazeuses des modules 1MS et 1LS quel soit le débit de liquide. Sans débit 
de liquide et pour Qg > 0,8 Nm3.h-1, la rétention gazeuse du module 1MS est supérieure à celle du 
module 1LS alors qu’elles sont identiques pour Qg < 0,8 Nm3.h-1. Pour Ql = 0,1 et 0,2 Nm3.h-1 et 
Qg > 0,15 Nm3.h-1, la rétention gazeuse est plus importante dans le module 1MS que le module 1LS. 
Dans ces conditions, plus le taux de remplissage dans le module est élevé, plus la rétention gazeuse 
est faible. Pour un débit de liquide plus élevé de 0,3 Nm3.h-1, les rétentions gazeuses sont identiques 
dans les modules 1MS et 1LS pour Qg > 0,15 Nm3.h-1. Il est alors possible de dire que pour 
Ql ≤ 0,2 Nm3.h-1, le taux de remplissage solide joue un rôle important sur la rétention gazeuse avec 
une augmentation de εg lorsque la densité de fibres augmente. Pour Ql = 0,3 Nm3.h-1 et pour un taux 
de remplissage supérieur à 0,09, ce taux de remplissage n’a plus d’influence sur le taux de gaz dans 
le module. 
Comparons les valeurs obtenues à celles de la littérature. 
Le-Clech et al. (2006) ont mesuré dans l’espacement entre deux membranes planes et pour des 
vitesses superficielles de gaz allant de 0,01 à 0,12 m.s-1 et une vitesse superficielle de liquide de 
0,05 m.s-1, des fractions de vide allant de 0,237 à 0,603. Les rétentions gazeuses obtenues en milieu 
très confiné (entre deux plaques) sont donc beaucoup plus importantes que celles obtenues dans des 
modules membranaires. En effet, lorsque l’écoulement passe d’un écoulement à bulles à un 
écoulement à poches dans des milieux confinés, la rétention gazeuse peut atteindre 0,71 
(Ugs = 0,35 m.s-1, Cui et Wright, 1996) voire même 0,89 (Ugs = 2,5 m.s-1, Mercier et al.,1997) dans des 
membranes tubulaires pour des diamètres de tube respectivement de 5 et 15 mm. La même tendance 
est retrouvée dans des fibres creuses interne/externe, avec des valeurs de 0,7 pour Ugs = 0,1 m.s-1 et 
un diamètre de 0,93 mm. (Cabassud et al., 1997 ; Laborie et al., 1997). Pour des écoulement à bulles 
à l’intérieur de membranes tubulaires, les rétentions gazeuses sont plus faibles et atteignent 0,24 
dans des membranes tubulaires (diamètre de 12,7 mm et Ugs = 0,025 m.s-1, Cui, 1993) et 0,12 dans 
des membranes fibres creuses (diamètre de 0,5 mm et Ugs = 0,017 m.s-1, Bellara et al., 1996). Ces 
géométries sont très différentes de celles utilisées dans cette étude mais les ordre de grandeur des 
rétentions gazeuses que nous trouvons correspondent aux écoulements à bulles dans les milieux très 
confinés, à l’intérieur de conduites (diamètre inférieur à 15 mm). 
Couvert (2000) et Talvy (2003) montrent que dans des systèmes de type airlifts, la rétention 
gazeuse diminue lorsque le taux de remplissage de solide augmente pour des vitesses superficielles 
de gaz comprises entre 0,02 et 0,05 m.s-1 dans un airlift avec garnissage. Les valeurs obtenues ici 
sont plus importantes que celles obtenues par Talvy (2003) dans un airlift, et ce avec ou sans 
présence de solide. En effet, Talvy (2003) trouve les résultats suivants pour Ugs = 0,038 m.s-1 : une 
rétention gazeuse de 0,06 pour des rétentions solides de 0 et 0,12 et une rétention gazeuse de 0,045 
pour une rétention solide de 0,24). Cet auteur observe donc la même tendance que celle retrouvée 
sur la Figure III-24, à savoir une diminution de la rétention gazeuse lorsque le taux de remplissage 
augmente. 
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Les deux méthodes permettent de représenter le système mais avec une approche différente, soit 
en prenant les fibres comme partie intégrante du module et donc en comparant les modules à mêmes 
vitesses superficielles, soit en considérant les fibres comme un garnissage en référence au module 
vide et en considérant alors la rétention solide.  
Les pertes de charge dans le module vont maintenant être présentées. 
III.2.5 Détermination des pertes de charge dans les modules 
Des calculs de pertes de charge ont été effectués à partir des relevés de pression réalisés pour 
mesurer les rétentions gazeuses. Les pertes de charge mesurées ici sont globales, sur toute la 
longueur de la fibre et sont mesurées en absence de filtration. Les pertes de charge jouent un rôle 
quant à l’énergie nécessaire pour mettre en mouvement le liquide (énergie consommée par la pompe 
d’injection, en entrée du module). Elles permettent également de donner une information sur le profil 
du flux de perméat le long de la fibre. Plus la perte de charge est faible, plus le flux de perméat est 
homogène tout le long de la fibre. L’ordre de grandeur de ces pertes de charge est donné ici mais 
l’influence de la vitesse du liquide, de la position des fibres et de la densité du faisceau de fibres n’est 
pas reprise. En effet, les calculs sont effectués à partir des mêmes relevés expérimentaux donc les 
tendances sont exactement les mêmes que celles exposées ci-dessus pour les rétentions gazeuses. 
L’énergie dissipée par mètre cube d’eau, Edissipée/Vlibre, nécessaire pour faire circuler le liquide a 
été déterminée à partir des pertes de charge ∆P et du débit de liquide Ql avec l’équation (III-18). Elle 
est représentée avec les pertes de charge pour le module 1LL pour Uls = 0,013 m.s-1 sur la 
Figure III-25. 
libre
l
libre
dissipée
V
QP
V
E
⋅∆
=  (III-18) 
 
Figure III-25. Pertes de charge (●) ∆P (Pa) et énergie dissipée (□) par rapport au volume libre en 
fonction de Ugs (m.s-1) pour le module 1LL et Uls = 0,013 m.s-1. 
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Les pertes de charge déterminées dans le module 1LL sont comprises entre 7500 et 9000 Pa 
(Figure III-25). L’énergie dissipée pour la circulation du liquide est comprise entre 100 et 120 W.m-3. 
Ce sont les mêmes ordres de grandeur que ceux trouvés dans les autres modules, avec des pertes 
de charge comprise entre 6000 et 10000 Pa et des énergies dissipées autour de 100 W.m-3 pour un 
BAM à recirculation externe à faible vitesse de liquide. Pour obtenir l’énergie totale à apporter au 
système, il faudrait aussi prendre en compte l’aération et la filtration qui représentent des 
consommations énergétiques beaucoup plus élevées. 
III.2.6 Conclusions sur les mesures de rétentions gazeuses 
Les différentes conclusions amenées lors des mesures de rétentions gazeuses vont être reprises 
avant de continuer l’étude. 
L’augmentation de la vitesse superficielle de gaz correspond à une augmentation de la rétention 
gazeuse, avec une forte pente au départ puis plus faible ensuite. Cette transition traduit l’existence de 
différents régimes d’écoulement. Le premier régime est un régime homogène avec une seule 
population de bulles de petits diamètres (autour de 6 mm). Ensuite, lorsque Ugs augmente, cette 
distribution de tailles s’élargit en régimes hétérogènes avec l’apparition de grosses bulles, de poches 
ou paquets de gaz.  
Pour chaque module, cette transition a lieu à la même vitesse de gaz quelle que soit la vitesse de 
liquide. Des cartes d’écoulement ont ainsi été tracées pour chacun des modules.  
Concernant l’influence de l’écoulement liquide en régime homogène, les rétentions gazeuses sont 
identiques avec ou sans écoulement liquide. En présence d’écoulement liquide (Uls > 0), la rétention 
gazeuse est plus faible qu’en absence d’écoulement liquide mais pour les deux vitesses de liquide 
testées (Uls = 0,013 et 0,025 m.s-1), les valeurs de taux de gaz sont similaires, légèrement plus faibles 
lorsque Uls est grande. 
Concernant l’agencement des fibres, le module avec trois faisceaux a une rétention gazeuse plus 
importante que le module monofaisceau. Pour ce qui est de la différence de taille des faisceaux, le 
module 1SS avec le moins de fibres est le module qui a la rétention gazeuse la plus importante. 
Cette étude a permis de caractériser la phase gaz pour différentes configurations de modules en 
termes de : vitesses, diamètres et formes des bulles, volumes de gaz, régimes d’écoulement. Le 
mouvement des fibres a également été étudié. Il a ainsi été démontré que ce mouvement est induit 
par les grosses bulles de gaz et il a donc lieu uniquement pour des vitesses superficielles de gaz 
supérieures aux vitesses de transition, soit en régime hétérogène. Le lien sera réalisé avec les essais 
de filtration afin de comprendre les phénomènes de colmatage et l’influence de l’aération lors de la 
filtration. Un autre paramètre important est le mélange provoqué à la fois par l’aération et par le 
mouvement des fibres. Avant de l’étudier, une modélisation de εg va être développée. 
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III.3 Modélisation de la rétention gazeuse 
Afin de tenter d’expliquer les phénomènes physiques possibles de recirculation interne dans le 
module détaillés dans le paragraphe précédent, les rétentions gazeuses expérimentales ont été 
comparées avec le modèle de flux de dérive de Zuber et Findlay (1965). Ce modèle prend en compte 
l’hétérogénéité de la phase gaz, due à la présence des fibres et au confinement du milieu. Cette 
modélisation a été réalisée pour les modules 1SS, 1MS et 1LS et en deux étapes successives, de la 
moins complexe à la plus complexe :  
- Avec un débit gazeux et sans débit de liquide en entrée du module, sans recirculation du 
liquide à l’intérieur du module, i.e. l’évolution des vitesses terminales d’ascension des 
bulles dans un liquide au repos (étape no1) 
- Avec un débit gazeux et sans débit de liquide en entrée du module, avec recirculation de 
liquide à l’intérieur du module, i.e. l’évolution des vitesses terminales d’ascension des 
bulles dans un liquide au repos mais avec des recirculations induites par la présence de 
gaz (étape no2). 
L’objectif de ces deux étapes est d’identifier à partir des expériences les paramètres du modèle de 
Zuber et Findlay puis de comparer les résultats obtenus par le modèle de flux de dérive avec les 
valeurs de rétentions gazeuses déterminées par l’expérience. Le premier paramètre du modèle 
(étape no1) est la vitesse terminale d’ascension des bulles en milieu infini, UT. Une fois cette vitesse 
terminale connue, il reste à identifier grâce à l’étape n°2 (lorsque l’on envisage une recirculation 
liquide interne dans le module), le débit de liquide ascendant, et la vitesse ascendante 
correspondante.  
Cette modélisation de la rétention gazeuse est une démarche qui a été réalisée en lien avec ce 
qui a déjà pu être fait dans les colonnes à bulles ou dans le systèmes de filtration interne/externe. Les 
deux étapes de la modélisation seront présentées successivement, en complexifiant le système 
progressivement. 
III.3.1 Modélisation de la rétention gazeuse avec un débit gazeux et 
sans débit de liquide, sans recirculation liquide interne dans le 
module 
Le premier objectif est d’évaluer la vitesse d’ascension des bulles UT dans notre milieu pour les 
trois modules (1SS, 1MS, 1LS). Cette vitesse est calculée pour différentes vitesses de gaz, sans débit 
de liquide en entrée du module et sans considérer les phénomènes de recirculation, puis est 
comparée aux valeurs reportées dans la littérature. 
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III.3.1.1 Hypothèses de la modélisation et positionnement du système 
Trois hypothèses ont été établies afin de réaliser cette modélisation : 
- L’épaisseur de l’espace annulaire est constante sur toute la hauteur du module, et la 
section libre autour du faisceau ou section droite de l’annulaire est constante. Elle est 
égale à la section droite du carter Sc moins celle du faisceau Sf (mesuré à la base du 
faisceau). 
- L’absence de gaz au sein du faisceau de fibres. Les vitesses de gaz et les rétentions 
gazeuses sont alors nulles au sein du faisceau membranaire (coordonnées cylindriques 
[0-Rf]). 
- La rétention gazeuse et la vitesse moyenne du gaz (respectivement ε0 et U0) sont 
supposées constantes, , dans l’espace annulaire (coordonnées cylindriques [Rf-Rc]). 
Ces trois hypothèses sont schématisées sur la Figure III-26. 
  
r
Rf Rc
U0
ε0
0
 
Figure III-26. Coordonnées cylindriques du module et profils de rétention gazeuse et de la vitesse 
moyenne du gaz au sein du module (coordonnées cylindriques). 
Nous rediscuterons de ces hypothèses à l’issue de ce chapitre. Elles correspondent à : 
0=gε  pour fRr <  
0εε =g  pour cf RrR <≤  
 
0=gU  pour fRr <  
0UU g =  pour cf RrR <≤  
 
0=mU  pour  fRr <  
00 UU m ⋅= ε  pour cf RrR <≤  
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Avec : 
0ε  rétention gazeuse dans l’espace annulaire, constante 
Ug vitesse réelle du gaz (m.s-1) 
U0 vitesse du gaz dans l’espace annulaire (m.s-1), constante 
Ces hypothèses vont permettre de mener la modélisation de la rétention gazeuse avec un débit 
gazeux et sans débit de liquide. Les notations des surfaces vont être détaillées avant d’expliciter et 
d’appliquer le modèle de flux de dérive aux trois modules 1SS, 1MS et 1LS. 
III.3.1.2 Détails des notations utilisées pour les surfaces 
La Figure III-27 présente un schéma explicatif des sections droites utilisées pour la modélisation. 
Elles sont représentées en blanc. 
Slibre 
 
Sl f 
 
Sa 
 
Figure III-27. Schématisation des surfaces, en blanc, utilisées pour la modélisation.  
Les fibres sont représentées en noir (●). 
Avec : 
Slibre section droite libre, occupée par le gaz et le liquide (m2) 
Sl f section droite libre à l’intérieur du faisceau (m2) 
Sa section droite de l’annulaire, autour du faisceau (m2) 
Les valeurs de ces trois sections droites sont présentées pour chacun des modules dans le 
Tableau III-6 à partir des données fournisseur. 
Tableau III-6. Sections droite libre du carter, à l’intérieur du faisceau et section annulaire, des trois 
modules utilisés pour la modélisation de la rétention gazeuse. 
Module 1SS
 
1MS
 
1LS
 
Section droite libre Slibre (103 m2) 3,25 2,88 2,15 
Section droite libre dans le faisceau Sl f (103 m2) 0,37 0,21 0,75 
Section droite de l’annulaire Sa (103 m2) 3,03 2,51 2,21 
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III.3.1.3 Modèle de flux de dérive 
Le modèle de flux de dérive (‘drift flux model’) proposé par Zuber et Findlay définit la vitesse du 
gaz comme la somme de la vitesse moyenne multipliée par un facteur de correction et de la vitesse 
terminale d’ascension des bulles en milieu infini (Zuber et Findlay, 1965).  
Tmg UUCU +⋅= 0  (III-19) 
Le facteur de correction C0 est calculé avec l’équation (III-20). 
mg
mg
U
U
C
⋅
⋅
=
ε
ε
0  (III-20) 
Par définition, la vitesse moyenne du gaz s’écrit 
g
gs
libreg
g
g
g
g
U
S
Q
S
Q
U
εε
=
⋅
==  (III-21) 
Avec : 
gU  valeur moyenne sur la section libre de la vitesse réelle du gaz (m.s-1) 
gε  valeur moyenne sur la section libre de la rétention gazeuse  
Um vitesse de mélange (m.s-1), Um = Ugs car le liquide est au repos 
C0 est égal à 1 lorsque l’écoulement diphasique est uniforme ; plus il s’écarte de cette valeur, 
moins l’écoulement est uniforme.  
On peut remarquer qu’il serait possible de tracer la vitesse réelle de gaz en fonction de la vitesse 
moyenne, de déterminer le coefficient directeur de la droite et l’ordonnée à l’origine et d’obtenir 
respectivement le facteur de correction C0 et la vitesse terminale d’ascension UT. C’est cette approche 
qui est réalisée dans les colonnes à bulles de type airlifts. En absence de débit de liquide en entrée, la 
vitesse réelle de gaz est égale à la vitesse relative entre le liquide et le gaz (liquide au repos). Comme 
nous l’avons vu (Figure III-15), les vitesses calculées par cette méthode sont très importantes 
comparées à celles de la littérature, mais également les facteurs de correction C0.(résultats non 
présentés). Ce sont ces valeurs élevées qui nous ont amenés à développer cette modélisation, afin de 
déterminer C0 et d’en déduire la vitesse terminale d’ascension des bulles en faisant l’hypothèse d’une 
absence de gaz dans le faisceau de fibres creuses. 
Chacun des paramètres de l’équation (III-20) va être calculé à l’aide des trois hypothèses 
effectuées afin de déterminer le facteur de correction C0. 
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Détermination du facteur de correction C0 
Par définition, la rétention gazeuse est égale au rapport de la surface de gaz sur la surface libre. 
Sg s’obtient en intégrant la rétention gazeuse sur toute la section libre du carter [équation (III-23)]. 
Par définition, les autres paramètres de l’équation (III-20) sont : 
En suivant le même raisonnement que pour le terme <εg> et en prenant en compte les hypothèses 
de départ (rétentions et vitesses de gaz nulles dans le faisceau, positives et constante dans l’espace 
annulaire), les deux autres paramètres de C0 deviennent : 
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A l’aide des équations (III-28), (III-31) et (III-32), le facteur de correction C0 devient : 
Le facteur de correction C0 dépend donc uniquement de la géométrie du module membranaire et 
ne dépend d’aucune condition opératoire. L’hypothèse qui considère l’épaisseur de l’espace annulaire 
comme constante tout le long du module est donc une hypothèse prépondérante dans cette 
modélisation. Les valeurs de ce facteur de correction sont détaillées dans le Tableau III-7 pour les 
modules 1SS, 1MS et 1LS. 
Tableau III-7. Valeurs de C0 pour les modules 1SS, 1MS et 1LS. 
module 
 1SS 
 
1MS 
 
1LS 
 
C0  1,07 1,15 1,53 
 
Plus le nombre de fibres augmente, plus la surface annulaire diminue et donc le paramètre C0 
augmente. Il est possible de comparer ces données à celles trouvées dans la littérature dans la partie 
ascendante de colonnes à bulles de type airlifts et de systèmes membranaires fibres creuses ou 
tubulaires (Tableau III-8).  
Les valeurs des systèmes airlifts reportées dans le Tableau III-8 correspondent à des écoulements 
à bulles et ont été choisies car elles sont identiques aux valeurs déterminées dans les modules 
membranaires (Tableau III-7). Ces données sont nombreuses avec des facteurs de correction 
pouvant aller de 1,03 [Merchuck et Stein (1981)] jusqu’à 1,64 [Verlaan et al. (1986)] de part le nombre 
de systèmes type colonnes à bulles étudiés. 
Les valeurs des systèmes membranaires reportées dans le Tableau III-8 correspondent à des 
écoulements à poches en milieu confiné à l’intérieur de capillaires (Laborie et al., 1999) et de 
membranes tubulaires (Mercier-Bonin, 1997). 
Ces auteurs ont déterminé ces valeurs en traçant la vitesse réelle du gaz en fonction de la vitesse 
superficielle du mélange [équation (III-19)]. 
 
 
 
 
 
a
libre
S
SC =0  (III-33) 
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Tableau III-8. Valeurs de C0 provenant de plusieurs références de la littérature. 
Référence  C0  Système étudié 
Hatch (1973)  1,07  fermenteur airlift 
Clark et Flemmer (1985)  1,07  contacteur constitué de deux conduites 
verticales concentriques 
Wang et al. (2003) 
 1,15  airlift à boucle externe à petite échelle 
Bendjaballah et al. (1999) 
 1,53  airlift à boucle externe  avec un seul aérateur de 5 mm de diamètre 
Laborie et al. (1999) 
 1,24  
écoulement à poches à l’intérieur 
de capillaires (H = 1,20, D = 10-3 m) 
Mercier-Bonin (1997)  1,20  écoulement à poches dans une géométrie tubulaire (H = 1, D = 1,5 10-2 m) 
Mercier-Bonin (1997)  1,50  écoulement à poches dans une géométrie tubulaire (H = 1, D = 6 10-3 m) 
 
Les valeurs de C0 des trois modules 1SS, 1MS et 1LS (Tableau III-7) sont similaires aux valeurs 
que l’on peut trouver dans la littérature (Tableau III-8), aussi bien dans les systèmes de type airlifts 
que les systèmes membranaires en écoulement interne confiné. 
 
Par définition, la vitesse superficielle du gaz est égale au produit de la rétention gazeuse et la 
vitesse réelle du gaz [équation (III-34)]. 
gggs UU ⋅= ε  (III-34) 
En remplaçant dans l’équation (III-34) la vitesse réelle du gaz gU  à l’aide du modèle de flux de 
dérive [équation (III-19)], cette équation devient : 
( )Tmggs UUCU +⋅⋅= 0ε  (III-35) 
d’où 
Tm
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g UUC
U
+⋅
=
0
ε  (III-36) 
On remplace le facteur de correction C0 [équation (III-33)] et la vitesse moyenne par Ugs dans 
l’équation (III-36) : 
Tgs
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Dans l’équation (III-37), le seul paramètre inconnu est la vitesse terminale d’ascension des bulles 
UT qui peut alors être calculée à l’aide des rétentions gazeuses expérimentales. 
Détermination de la vitesse terminale d’ascension et comparaison avec les valeurs de la 
littérature 
La vitesse terminale d’ascension UT dépend de la taille des bulles comme cela a été illustré par le 
diagramme de Clift (1978) (Figure III-7). Á partir de l’équation (III-37), la vitesse terminale d’ascension 
vaut :  
m
a
libre
g
gs
T US
SUU ⋅−=
ε
 (III-38) 
Ces valeurs de UT sont donc calculées à partir des rétentions gazeuses expérimentales et sont 
présentées pour les trois modules sur la Figure III-28 en fonction de la rétention gazeuse εg et la 
valeur ε0 correspondante [équation (III-28)]. 
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(a) 
 
(b) 
 
(c) 
 
Figure III-28. Vitesses terminales d’ascension des bulles calculées avec l’équation (III-38) en 
fonction de la rétention gazeuse expérimentale pour les modules (a) 1SS, (b) 1MS et (c) 1LS. 
Sur la Figure III-28, pour les trois modules, on observe deux paliers de vitesses terminales 
d’ascension. Le premier palier (observé seulement sur quelques points pour le module 1LS, 
Figure III-28 (c)) correspond aux faibles rétentions gazeuses où la vitesse terminale d’ascension est 
comprise entre 0,25 et 0,31 m.s-1. Le second palier correspond aux plus fortes rétentions gazeuses où 
la vitesse terminale d’ascension est plus importante (comprise entre 0,40 et 0,50 m.s-1). La transition 
entre les deux paliers souligne à nouveau que le régime hétérogène est scindé en deux, ce qui a été 
discuté dans la partie précédente. Dans un premier temps, de petites bulles montent dans le module 
avec une faible vitesse d’ascension (régime homogène). Ensuite, lorsque la rétention gazeuse 
augmente, de grosses bulles apparaissent avec des vitesses d’ascension plus importantes. À 
nouveau, plus le nombre de fibres, et donc le confinement, est important dans le module, plus la 
rétention gazeuse de transition est faible. Les valeurs de ces vitesses terminales d’ascension des 
bulles vont être détaillées en fonction des modules. 
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Module 1SS 
 Dans le module 1SS et pour 0,02 < εg < 0,12, UT a une valeur de 0,25 m.s-1. Cette 
valeur est exactement la même que la valeur relative calculée par la relation d’Harmathy 
[équation (III-39)] pour des bulles isolées de diamètre inférieur à 4 mm dans un système air-eau à 
20°C. Nous rappelons que la vitesse relative lorsqu e le liquide est au repos est égale à la vitesse 
réelle du gaz.  
4/1
253,1 


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(III-39) 
Avec : 
σ la tension interfaciale (σair-eau = 0,073 N.m-1 à 20°C) 
g la constante de gravitation (9,81 m.s-2 à la surface de la Terre) 
∆ρ la différence de masse volumique entre les deux fluides (∆ρair-eau = 996,8 kg.m-3 à 
20°C) 
ρl la masse volumique du liquide (ρeau = 998 kg.m-3 à 20°C) 
Dans le module 1SS et pour cette gamme de rétentions gazeuses, les bulles sont donc de faible 
diamètre et isolées. Il n’y a donc pas de coalescence dans ce régime (εg < 0,12).  
Pour εg > 0,16, UT est égale à 0,40 m.s-1. Cette valeur est importante et concerne des bulles de 
plus grosses tailles comme des gros paquets de gaz dont l’ascension est plus rapide que les petites 
bulles, justifiant ainsi la coalescence qui a lieu dans le régime hétérogène. En effet, le nombre de 
bulles augmente avec la rétention gazeuse donc à partir d’un certain taux de gaz, correspondant à la 
transition entre les deux régimes, les bulles coalescent pour former de plus gros paquets de gaz dont 
la vitesse terminale d’ascension est élevée. Néanmoins, UT en régime hétérogène dans le module 
1SS est supérieure aux vitesses d’ascension de calottes (autour de 0,3 m.s-1), mais certains auteurs 
trouvent des valeurs du même ordre de grandeur dans des colonnes avec deux cylindres 
concentriques, de diamètres D1 et D2 lors de l’ascension d’une bulle de Taylor. En effet, Hasan et 
Kabir (1992) trouvent pour cette géométrie une valeur de 0,427 m.s-1 pour un rapport D1 / D2 = 2,65 et 
Rader et al. (1975) trouvent une vitesse terminale de 0,463 m.s-1 pour un rapport géométrique 
D1 / D2 = 2,14. 
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Module 1MS 
 Pour le module 1MS et pour 0,02 < εg < 0,08, UT est constante et vaut 0,31 m.s-1. 
Cette vitesse terminale est plus élevée que pour le module 1SS de par le confinement qui est plus 
important dans ce module. Les bulles coalescent plus facilement et sont donc de tailles plus 
importantes ce qui implique une vitesse terminale d’ascension plus importante. Cette augmentation de 
taille est en accord avec les observations visuelles réalisées pour ce module et un diamètre moyen 
des bulles autour de 6 mm en régime homogène. Pour εg > 0,10, et donc en régime hétérogène, UT 
passe à une valeur de 0,41 m.s-1, également plus élevée que celle trouvée pour le module 1SS. 
Module 1LS 
 Dans le module 1LS, UT  est autour de 0,31 m.s-1 mais seulement pour les trois 
premières valeurs de rétentions gazeuses (εg ≤ 0,04). La vitesse terminale d’ascension augmente très 
rapidement pour atteindre 0,47 m.s-1 pour εg > 0,05. La transition du régime homogène au régime 
hétérogène se fait très rapidement. La coalescence a lieu pour des rétentions gazeuses beaucoup 
plus faibles que dans les deux autres modules étant donné le nombre élevé de fibres qui accentue le 
confinement du module. Pour la même raison, les valeurs de vitesses terminales en régime  
hétérogène pour ce module sont plus élevées que celles de modules 1SS et 1MS. 
Les valeurs des vitesses terminales obtenues pour chacun des modules sont présentées dans le 
Tableau III-9 en fonction du régime d’écoulement. 
Tableau III-9. Valeurs de UT  en régimes homogène et hétérogène déterminées à partir des εg 
expérimentaux pour les modules 1SS, 1MS et 1LS. 
UT 
Module 
 1SS 
 
1MS 
 
1LS 
 
Régime homogène  0,25 0,31 0,31 
Régime hétérogène  0,40 0,41 0,47 
 
D’après le Tableau III-9, lorsque la densité de fibres augmente, la vitesse terminale d’ascension 
des bulles augmente également, probablement à cause de la réduction de l’espace annulaire et donc 
l’augmentation du confinement, favorisant ainsi la coalescence des bulles. Or plus la taille des bulles 
est importante, plus leur vitesse d’ascension est élevée. 
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Valeurs de vitesses terminales en régime hétérogène dans des annulaires concentriques 
Das et al. (1998) [équation (III-40)] établit pour des annulaires concentriques de diamètres D1 et 
D2, avec une injection d’une bulle de Taylor réalisée dans le tube extérieur (Figure III-29), que la 
vitesse terminale vaut : 
)(323.0 21 DDgUT +=  (III-40) 
 
 
Figure III-29. Ascension d’une bulle de Taylor entre deux annulaires concentriques (Das et al., 1998). 
Les vitesses terminales déterminées par l’équation (III-40) en considérant le faisceau droit dans le 
carter soit D1 = Df et D2 = Dc. Les valeurs obtenues sont de 0,312 ; 0,328 et 0,352 respectivement 
pour les modules 1SS, 1MS et 1LS. Cette relation ne permet donc pas de retrouver les vitesses 
terminales déterminées dans les modules membranaires (Tableau III-9). 
Les rétentions gazeuses vont maintenant être tracées pour chacune des vitesses terminales 
(régimes homogène et hétérogène) déterminées dans chacun des modules. 
Tracés des rétentions gazeuses 
La rétention gazeuse a donc été calculée à l’aide du modèle de Zuber et Findlay [équation (III-36)] 
pour les deux vitesses terminales d’ascension déterminées pour chacun des régimes et pour chacun 
des modules : 0,25 et 0,40 m.s-1 pour le module 1SS, 0,31 et 0,41 m.s-1 pour le module 1MS et 0,31 et 
0,46 m.s-1 pour le module 1LS. Ces rétentions gazeuses sont comparées aux valeurs expérimentales 
pour les modules 1SS, 1MS et 1LS respectivement sur les Figure III-30, Figure III-31 et Figure III-32. 
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Figure III-30. Comparaison entre les valeurs des rétentions gazeuses du module 1SS  
□ expérimentales et  calculées à l’aide du modèle de Zuber et Findlay sans recirculation ni débit de 
liquide, pour deux valeurs de UT, 0,25 et 0,40 m.s-1. 
 
Figure III-31. Comparaison entre les valeurs des rétentions gazeuses du module 1MS  
□ expérimentales et  calculées à l’aide du modèle de Zuber et Findlay sans recirculation ni débit de 
liquide, pour deux valeurs de UT,, 0,31 et 0,41 m.s-1. 
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Figure III-32. Comparaison entre les valeurs des rétentions gazeuses du module 1LS  
□ expérimentales  et  calculées à l’aide du modèle de Zuber et Findlay sans recirculation ni débit de 
liquide, pour deux valeurs de UT,, 0,31 et 0,46 m.s-1. 
Pour chacun des modules, le modèle de flux de dérive permet de déterminer les vitesses 
terminales d’ascension des bulles en milieu infini, avec notamment une vitesse de 0,25 m.s-1 en 
régime homogène dans le module 1SS, correspondant à la relation d’Harmathy [équation(III-39)]. 
Entre les deux, le régime semble être transitoire. Pour le module 1SS (Figure III-30), ce régime 
transitoire a lieu pour une gamme de vitesses superficielles de gaz comprises entre 0,040 et 
0,080 m.s-1 soit pour des débits gazeux compris entre 0,468 et 0,936 Nm3.h-1. Dans le module 1MS 
(Figure III-31), cette transition est plus rapide et, le régime transitoire a lieu pour une gamme de 
vitesses superficielles plus restreinte, entre 0,030 et 0,045 m.s-1 (Qg entre 0,311 et 0,467 Nm3.h-1). 
Dans le module 1LS, au regard de la Figure III-32, le régime est homogène sur une très petite gamme 
de vitesses superficielles de gaz [0-0,015 m.s-1] et devient très rapidement hétérogène pour une très 
large gamme de vitesses de gaz [0,020-0,150 m.s-1], et donc un régime transitoire entre 0,015 et 
0,020 m.s-1 correspondant à un débit gazeux compris entre 0,116 et 0,155 Nm3.h-1, avec pour chacun 
des régimes une vitesse terminale d’ascension spécifique. 
 
Ce modèle permet donc de déterminer les vitesses terminales d’ascension avec les rétentions 
gazeuses déterminées par l’expérience. Il met en avance l’absence de gaz au sein du faisceau de 
fibres. Malgré tout, ces vitesses sont élevées comparées à celles de la littérature. De plus, l’hypothèse 
de départ consiste à ne considérer du gaz que dans la zone annulaire. La différence de masse 
volumique entre l’annulaire et le faisceau entraînerait un phénomène de recirculation provoqué par la 
différence de masse volumique entre l’espace annulaire et le faisceau membranaire. Ce phénomène a 
d’ailleurs été mis en évidence lors des enregistrements vidéo (quelques bulles "stagnantes" et 
d’autres qui descendent) et il pourrait justifier les valeurs élevées des vitesses terminales d’ascension. 
La modélisation va donc être complétée en prenant en compte le phénomène de recirculation à 
l’intérieur du module induit par la phase gaz. 
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III.3.2 Modélisation de la rétention gazeuse avec un débit gazeux et 
sans débit de liquide, avec une recirculation de liquide interne dans 
le module induite par la présence de gaz  
III.3.2.1 Hypothèses de la modélisation et position du système 
Afin d’affiner la modélisation, une recirculation du liquide à l’intérieur du module va être prise en 
compte, toujours avec un débit de gaz et sans débit de liquide à l’entrée du module. La phase gaz est 
toujours confinée dans l’espace annulaire et les rétentions et vitesse de gaz constantes dans l’espace 
annulaire. Les phénomènes d’expansion du faisceau sont négligés. 
Ces phénomènes de recirculation de liquide à l’intérieur du module peuvent engendrer une vitesse 
de liquide ascendante Ul a dans l’espace annulaire s’ajoutant ainsi à la valeur de la vitesse moyenne et 
une vitesse de liquide descendante Ul d correspondant à la recirculation dans l’espace du faisceau. 
Ces vitesses sont schématisées sur la Figure III-33. 
r
Rf Rc
Ug 0
εg 0
0
Ul a
Ul d
 
Figure III-33. Profils de rétentions gazeuses et de la vitesse moyenne de gaz au sein du module avec 
prise en compte des phénomènes de recirculation liquide dans le module (coordonnées cylindriques). 
Ces hypothèses correspondent à : 
0=gε  pour fRr <  
0gg εε =  pour cf RrR <≤  
 
0=gU  pour fRr <  
0gg UU =  pour cf RrR <≤  
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dll UU =  avec 0<dlU  pour fRr <  
all UU =  avec 0>alU pour cf RrR <≤  
 
dldlgllggm UUUUUU =×+×=⋅+⋅= 10εε  avec 0<dlU  pour fRr <  
( ) algggllggm UUUUU ⋅−+⋅=⋅+⋅= 000 1 εεεε  avec 0>alU pour cf RrR <≤  
 
Avec : 
Ul a vitesse du liquide ascendant dans l’espace annulaire induite par la recirculation 
interne (m.s-1) 
Ul d vitesse du liquide descendant dans l’espace libre du faisceau (espace 
inter-fibres) induite par la recirculation interne (m.s-1) 
 
L’ascension du liquide provoquée par la recirculation est considérée dans l’espace annulaire, et le 
flux descendant uniquement dans le faisceau. Ce modèle simple et schématique permettra d’aborder 
la modélisation avec recirculation sans émettre d’hypothèses supplémentaires. La recirculation dans 
le module peut être schématisée de la manière suivante (Figure III-10). 
 
Figure III-34. Schématisation de la recirculation liquide à l’intérieur du module. 
On considère que ce mouvement du liquide et du gaz ne modifie pas la géométrie du faisceau et 
de l’espace annulaire. 
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III.3.2.2 Détermination des débits de liquide ascendant et descendant, et leurs vitesses 
correspondantes 
Les débits de gaz et de liquide dans chaque zone sont présentés avec les équations suivantes : 
00 ggagggslibreg USUSUSQ ⋅⋅=⋅=⋅= ε  (III-41) 
( ) algaal USQ ⋅−⋅= 01 ε  (III-42) 
dlfldllfldl USUSQ ⋅=⋅⋅= ε  (III-43) 
Avec : 
Ql a débit de liquide ascendant dans l’espace annulaire induit par la recirculation 
interne (m3.s-1) 
Ql d débit de liquide descendant dans l’espace libre du faisceau (espace inter-fibres) 
induit par la recirculation interne (m3.s-1) 
 
Le débit descendant dans la zone du faisceau correspond au débit ascendant dans la zone 
annulaire donc ces deux débits sont égaux : 
aldl QQ =  (III-44) 
Avec les équations (III-42) et (III-43), l’équation (III-44) permet d’établir la relation entre la vitesse 
d’ascension dans la zone annulaire et la vitesse descendante dans le faisceau [équation (III-45)]. 
( ) dlflalga USUS ⋅=⋅−⋅ 01 ε  (III-45) 
( ) dlga
fl
al US
S
U ⋅
−
⋅=
01
1
ε
 (III-46) 
Pour déterminer Ul a à partir de l’équation (III-46), les inconnues sont εg0 et Ul d. 
L’analogie avec les études réalisées sur les airlifts permet de faire l’hypothèse que la vitesse 
descendante ne peut être supérieure à la vitesse terminale d’ascension des bulles déterminée par la 
relation d’Harmathy [équation(III-39), 0,25 m.s-1 pour des bulles de diamètre inférieur à 4 mm]. Seules 
ces bulles redescendent dans l’espace annulaire et c’est pourquoi cette vitesse descendante est prise 
égale à 0,25 m.s-1. 
En effet, Couvert et al. (2004) et Talvy et al. (2005) ont mesuré les vitesses de liquide 
descendantes dans des airlifts avec la présence d’un solide. Cette vitesse augmente rapidement pour 
des faibles taux de gaz puis atteint une asymptote horizontale correspondant à une vitesse de 
0,25 m.s-1 comme illustré sur la Figure III-35 pour différents taux de remplissage. 
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Figure III-35. Vitesse descendante du liquide en fonction de la vitesse de gaz dans la partie 
ascendante d’un airlift en fonction du taux de remplissage (TR) et de la rétention solide (es), 
(Couvert et al., 2004). 
Les vitesses ascendantes ont été calculées avec l’équation (III-46) en considérant 
Ul d = 0,25 m.s-1, vitesse maximale du courant descendant trouvée ans les airlifts (Figure III-35), dans 
chacun des modules et leurs valeurs sont présentées sur la Figure III-36. 
 
Figure III-36. Vitesses de liquide ascendantes calculées avec l’équation (III-46) pour 
Ul d=0,25 m.s-1 en fonction de la rétention gazeuse expérimentale  
pour les modules ● 1SS, ○ 1MS et ▲ 1LS. 
D’après la Figure III-36, les vitesses ascendantes dans l’espace annulaire sont toutes inférieures à 
0,30 m.s-1. Lorsque les trois modules sont comparés entre eux, plus le nombre de fibres est important, 
plus les vitesses ascendantes sont grandes. De plus, plus la densité de fibres dans le faisceau est 
importante, plus la recirculation dépend du taux de gaz dans le module. En effet, pour les modules 
1SS et 1MS, les vitesses ascendantes n’évoluent que très peu en fonction du taux de gaz alors que 
dans le module 1LS, Ul a passe de 0,18 à 0,28 m.s-1, soit une augmentation de la vitesse de 64% 
lorsque la rétention gazeuse passe de 0 à 25%. 
Pour les modules 1SS et 1MS, les vitesses dans l’annulaire (ascendantes) et dans le faisceau 
(descendantes, Ul d=0,25 m.s-1) sont très différentes. Cette différence est due à la très faible section 
de passage du liquide dans le faisceau. Par contre, dans le module 1LS, les vitesses ascendantes et 
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descendantes sont proches étant donné que la section liquide dans le faisceau est beaucoup plus 
grande et la surface annulaire plus petite (
a
libre
S
SC =0 = 1,07 ; 1,15 et 1,53 respectivement pour les 
modules 1SS, 1MS et 1LS). 
Le modèle de flux de dérive va être utilisé afin de calculer les rétentions gazeuses par le modèle 
de Zuber et Findlay et les comparer ensuite aux valeurs expérimentales. 
III.3.2.3 Modèle de flux de dérive 
Le facteur de correction, noté C0* pour le système avec recirculation interne et sans débit de 
liquide, est défini de la même manière que C0 : 
mg
mg
U
U
C
⋅
⋅
=
∗
ε
ε
0  (III-47) 
et pour un liquide au repos ( gsm UU = ) soit 
Tm
gs
g UUC
U
+⋅
=
*
0
ε  (III-48) 
III.3.2.4 Détermination du facteur de correction C0*  
Pour ce système avec recirculation et sans débit de liquide à l’entrée du module, chacun des 
paramètres de l’équation (III-47) va être déterminé. 
La rétention gazeuse ne change pas par rapport au modèle sans recirculation interne soit : 






⋅=
libre
a
g S
S
0εε  (III-49) 
La démonstration du calcul de la vitesse moyenne quant à lui diffère, à cause de la recirculation 
interne. Elle est présentée ci-dessous : 
Avec Um définie par les hypothèses présentées sur la Figure III-33 : 
θ
pi
drdrrU
S
U c
R
m
libre
m ⋅⋅= ∫ ∫
2
0 0
)(1  (III-50) 
∫ ⋅=
cR
m
libre
m rdrrUS
U
0
)(2pi  (III-51) 




⋅+⋅= ∫∫
c
f
f R
R m
R
m
libre
m rdrrUrdrrUS
U )()(2
0
pi
 (III-52) 
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D’après l’équation (III-44), le débit ascendant est égal au débit descendant et donc 
l’équation (III-56) devient : 
La vitesse moyenne est bien égale à la vitesse superficielle de gaz [équation (III-58)] car la 
recirculation se fait uniquement à l’intérieur du module. 
Le produit de la rétention gazeuse et de la vitesse moyenne est déterminé ainsi : 
Avec les équations (III-49), (III-58) et (III-62), chaque élément est remplacé dans l’équation (III-47) 
et le facteur de correction C0* peut alors être calculé : 
( )
gs
libre
a
g
alg
libre
a
gsg
U
S
S
U
S
SU
C
⋅⋅
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
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εε
 
(III-63) 
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 (III-64) 
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(III-54) 
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a
ggm S
SUU 00 ⋅= ε  (III-57) 
gsm UU =  (III-58) 
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D’après les équations (III-41) et (III-42), le facteur de correction C0* vaut : 








+=∗
g
al
Q
Q
CC 100  (III-65) 
III.3.2.5 Expression de la rétention gazeuse 
Le facteur C0* est alors remplacé dans l’équation (III-48) afin de calculer la rétention gazeuse : 
Tgs
g
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(III-66) 
Tous les paramètres de l’équation (III-66) sont connus. En effet, les vitesses terminales UT sont 
prises égales à celles déterminées lors de la première étape de modélisation (Tableau III-9), et les 
valeurs de Qla sont déterminées avec les équations (III-42), (III-43) et (III-44) en considérant 
Uld = 0,25 m.s-1. 
 La rétention gazeuse va pouvoir être calculée avec cette équation et les valeurs obtenues vont 
être comparées aux rétentions gazeuses déterminées expérimentalement. 
Comparaison entre les rétentions gazeuses théoriques et expérimentales 
Les rétentions gazeuses théoriques sont donc déterminées, avec l’équation (III-66) et sont 
présentées pour les trois modules 1SS, 1MS et 1LS, respectivement sur les Figure III-37, Figure III-38 
et Figure III-39. 
 
Figure III-37. Comparaison entre les valeurs des rétentions gazeuses du module 1SS  
□ expérimentales et  théoriques calculées à l’aide du modèle de Zuber et Findlay, avec recirculation 
et sans débit de liquide, pour Ul d= 0,25 m.s-1 et pour deux valeurs de UT 0,25 et 0,40 m.s-1. 
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Figure III-38. Comparaison entre les valeurs des rétentions gazeuses du module 1MS  
□ expérimentales et  théoriques calculées à l’aide du modèle de Zuber et Findlay, avec recirculation 
et sans débit de liquide, pour Ul d= 0,25 m.s-1 et pour deux valeurs de UT, 0,31 et 0,41 m.s-1. 
 
Figure III-39. Comparaison entre les valeurs des rétentions gazeuses du module 1LS  
□ expérimentales et  théoriques calculées à l’aide du modèle de Zuber et Findlay, avec recirculation 
et sans débit de liquide, pour Ul d= 0,25 m.s-1 et pour deux valeurs de UT, 0,31 et 0,46 m.s-1. 
La modélisation, complétée avec la prise en compte d’une recirculation interne dans le module, 
donne des résultats qui encadrent les valeurs expérimentales pour chacun des modules. L’hypothèse 
de  l’existence d’une recirculation de liquide interne dans le module avec une très forte présence de 
gaz dans l’espace annulaire peut donc être considérée comme valide. 
La prédiction de la rétention gazeuse est améliorée pour le module 1LS (Figure III-39) où la 
vitesse de liquide ascendant liée à la recirculation interne Ula est la plus grande. Par contre, il y a peu 
de sensibilité à cette vitesse dans les deux autres modules (1SS et 1MS, Figure III-37 et Figure III-38). 
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III.3.3 Conclusions sur la modélisation 
La modélisation de la rétention gazeuse dans les modules membranaires fibres creuses (1SS, 
1MS et 1LS) utilisés dans les bioréacteurs à membranes a donc été réalisée avec le modèle de Zuber 
et Findlay (1965) en supposant l’absence de gaz au sein du faisceau. Elle a été réalisée en deux 
étapes successives, avec une complexité croissante des phénomènes pris en considération. Les 
hypothèses de cette modélisation sont l’absence de gaz dans le faisceau de fibres, et que rétention et 
vitesse de gaz sont constantes dans l’espace annulaire, dont la géométrie est considérée comme 
constante (phénomènes d’expansion du faisceau négligés). 
La première étape de modélisation ne prenait en compte aucune recirculation du liquide dans le 
module avec uniquement un débit gazeux en entrée, sans débit de liquide. Le facteur de correction du 
modèle de Zuber et Findlay a été calculé pour chacun des modules. En prenant l’hypothèse que le 
gaz n’est présent que dans l’espace annulaire et que, rétention et vitesse de gaz étaient constantes 
dans cet espace, ce paramètre a été trouvé comme ne dépendant que de la géométrie du module. 
Plus le module contient de fibres, plus ce facteur de correction est grand (1,07 ; 1,15 et 1,53 
respectivement pour les modules 1SS, 1MS et 1LS). Les vitesses terminales d’ascension des bulles 
ont alors été déterminées à l’aide des rétentions gazeuses expérimentales déterminées dans la 
partie III.2. Le changement de régime a ainsi été de nouveau observé. En régime homogène, cette 
vitesse terminale est faible et inférieure à 0,31 m.s-1 et correspond à de petites bulles. Par contre, en 
régime hétérogène, elle devient plus importante et est toujours supérieure à 0,40 m.s-1 et correspond 
alors à de gros paquets de gaz.  
Il a été trouvé que plus la densité de fibres dans le module est importante, plus la vitesse 
terminale d’ascension est importante. Cette tendance se justifie par le faible espace annulaire lorsque 
le nombre de fibres dans le module est important, ce qui favorise la coalescence. La coalescence a 
alors lieu pour un plus faible taux de gaz lorsque la densité de fibres augmente. Concernant les 
hypothèses de cette première étape, il faut souligner qu’il est possible qu’une faible partie du gaz 
pénètre dans le faisceau, et que les profils de rétention gazeuse et vitesse de gaz ne soient pas 
uniformes sur tout l’espace annulaire. Cependant, l’injection de gaz a lieu autour du faisceau. L’air a 
donc tendance à rester autour du faisceau, là où la résistance s’opposant à l’ascension du gaz est la 
plus faible. Si le gaz est davantage dans l’espace annulaire qu’au cœur du faisceau de fibres, une 
recirculation due à la différence de masses volumiques peut avoir lieu. C’est ce qui a été étudié dans 
un second temps. 
La seconde étape de modélisation prend en compte la recirculation du liquide interne au faisceau 
de fibres, avec toujours uniquement un débit gazeux en entrée, sans débit de liquide. Pour cela, le 
faisceau de fibres a été considéré comme rectiligne le long du module. Concernant les vitesses de 
liquide ascendante dans l’annulaire et descendante dans le faisceau induites par la recirculation, elles 
ont été considérées comme uniformes. En réalité, les profils de vitesse de liquide ne sont pas plats 
mais cette hypothèse a permis de simplifier la modélisation. Étant donné l’ordre de grandeur des 
vitesses de liquide trouvées, le régime serait plutôt laminaire et le profil parabolique. L’hypothèse 
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émise concernant la vitesse de liquide descendante est que cette vitesse ne pouvait être plus grande 
que la vitesse terminale d’ascension des bulles. Cette hypothèse a été vérifiée expérimentalement 
dans l’étude des airlifts (Talvy, 2003 ; Couvert et al., 2004). Avec cette hypothèse, nous avons trouvé 
que plus la densité de fibres était élevée, plus la vitesse ascendante était grande et donc le 
phénomène de recirculation important. Une très grande différence a ainsi été trouvée entre le module 
1LS avec Ul a > 0,13 m.s-1 et les deux autres modules, 1SS et 1MS où Ul a ≤ 0,06 m.s-1. Dans le 
module 1LS, le phénomène de recirculation semble être beaucoup plus important. Il est possible 
d’attribuer cela au très faible espace annulaire et à la grande section droite libre dans le faisceau, 
permettant à la recirculation d’avoir lieu. La prise en compte de la recirculation du liquide dans le cas 
du module 1LS est déterminante.  
L’ensemble de ces résultats met donc l’accent sur différents points. Premièrement, la répartition 
du gaz dans le module ne semble pas homogène et la phase gaz serait présente uniquement dans 
l’espace annulaire. Cette définition ne doit pas être prise au sens strict, mais la majorité du gaz 
s’écoule dans l’espace annulaire et seule une très faible partie semble pénétrer le faisceau de fibres. 
Cette différence entre l’espace annulaire et le faisceau de fibres creuses provoque des phénomènes 
de recirculation à l’intérieur du module, mis en évidence lors des observations, avec des bulles 
stagnantes voire même descendantes dans le module. Cette recirculation interne va être intégrée aux 
analyses de distribution des temps de séjour, pour étudier si cette recirculation favorise ou non le 
mélange.  
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III.4 Analyses de Distribution des Temps de Séjour 
Les analyses de distribution des temps de séjour (DTS) ont été réalisées afin de déterminer la 
présence ou non de zones mortes, de courts-circuits, et d’essayer de modéliser par une approche 
"génie des réacteurs" l’écoulement au sein des modules et ainsi caractériser le mélange de la phase 
liquide à échelle macroscopique au sein de ces modules membranaires. L’analyse s’effectue en 
considérant uniquement le volume de liquide présent dans le module, c’est-à-dire en retranchant le 
volume de gaz déduit des mesures de rétentions gazeuses au volume libre. Il est important de 
rappeler que les analyses de DTS sont reproductibles et que l’injection en entrée est réalisée par une 
impulsion, assimilable à un pic de Dirac (chapitre II, Matériel et Méthodes). 
III.4.1 Analyse de DTS du module 1MS 
Cette première partie concerne le module membranaire 1MS. L’étude de ce module se divise en 
deux parties, sans puis avec aération. L’analyse de DTS de ce module est présentée en détails afin 
d’expliciter la démarche utilisée pour chacun des modules. Les résultats des autres modules seront 
ensuite également décrits mais la démarche ne sera pas détaillée. 
III.4.1.1 Analyses de DTS dans le module 1MS, sans aération, soit pour Ugs = 0 m.s-1 
Les ratios µ/τ , temps de séjour moyen sur temps de séjour théorique, et les valeurs des 
variances réduites σ², ont été calculés pour les expériences sans aération et sont reportés dans le 
Tableau III-10. 
Tableau III-10. Ratios µ/τ et valeurs de σ² pour le module 1MS sans aération et deux 
vitesses superficielles de liquide. 
 
 
Ugs = 0 m.s-1 
 
 τ (σ)  µ (σ)  µ/τ  σ2 
Uls = 0,013 m.s-1  72  90  1,25  0,35 
Uls = 0,025 m.s-1  36  33  0,92  0,34 
 
Les ratios µ/τ (Tableau III-10) sont proches de 1 (moins de 15% d’écart) uniquement pour 
Uls = 0,025 m.s-1, rendant possible la comparaison avec des réacteurs idéaux uniquement pour cette 
vitesse superficielle de liquide. Les variances réduites sont plus proches de 0 que de 1, ce qui 
souligne un écoulement plutôt piston. Les nombres de Reynolds associés à ce module ont été 
calculés dans la partie III.1 et correspondent au régime laminaire. La courbe brute pour 
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Uls = 0,025 m.s-1 a donc été comparée à la réponse à une impulsion en entrée en régime laminaire 
1/(2θ3) (Levenspiel, 1999). 
 
Figure III-40. E(θ) = f(θ) pour Uls = ■ 0,025 m.s-1.  
Réponse à une impulsion en entrée en laminaire (grise). 
Les résultats expérimentaux et ceux du modèle en régime laminaire sont en adéquation 
(Figure III-40). Le régime est donc bien laminaire et la méthode de traçage utilisée permet une 
comparaison avec les modèles décrits dans la littérature. 
III.4.1.2 Analyses de DTS dans le module 1MS, avec aération, soit pour Ugs ≥ 0.038 m.s-1 
Les ratios µ/τ  et les variances réduites pour le module 1MS avec aération sont présentés dans le 
Tableau III-11. 
Tableau III-11. Ratios µ/τ et valeurs de σ² pour le module 1MS avec aération et deux 
vitesses de liquide. 
  
Ugs = 0,038 m.s-1  Ugs = 0,076 m.s-1  Ugs = 0,112 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  1,05  0,69  1,07  0,68  1,13  0,70 
Uls = 0,025 m.s-1  1,18  0,74  1,03  0,49  1,20  0,49 
 
Les ratios µ/τ sont compris entre 0,85 et 1,15 (1 ± 15 %) pour Uls = 0,013 m.s-1 et toutes les 
vitesses superficielles de gaz, et pour le couple Uls / Ugs = 0,025 / 0,076 m.s-1. Les expériences 
correspondant à ces conditions opératoires peuvent donc être modélisées par des écoulements 
idéaux. Les variances réduites sont autour de 0,69 pour les vitesses liquides de 0,013 m.s-1 et elle est 
de 0,49 pour Uls / Ugs = 0,025 / 0,076 m.s-1. 
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(a) 
 
(b) 
 
Figure III-41. Courbes brutes du module vide obtenue pour Uls = (a) 0,013 et (b) 0,025 m.s-1 pour 
Ugs = □ 0,038 – ∆ 0,076 – ■ 0,112 m.s-1 
modèle de 1 RP en série avec 1 RPA (courbe grisée). 
Les courbes brutes ont été comparées à différents modèles. En effet, lors d’une analyse de DTS, 
plusieurs modèles peuvent parfois correspondre aux valeurs expérimentales. Les modèles de 2 RPA 
en série ayant des volumes différents, de J RPA en séries, les modèles de dispersion axiale, sont des 
modèles qui ont été confrontés aux résultats expérimentaux. Aucun de ces modèles n’a donné de 
résultats probants. Il est d’ailleurs primordial de conserver l’analogie avec le système physique réel 
étudié (Roustan, 2003). Le modèle de 1 RPA en série avec 1 RP s’est avéré très proche des résultats 
expérimentaux. De plus, les analyses de DTS ont été réalisées en régime hétérogène, c’est-à-dire 
avec coalescence et mouvement des fibres à partir d’une certaine hauteur dans le module. Ce modèle 
correspond donc aux observations qui ont pu être réalisées dans le module. 
 Le module 1MS avec aération a donc été modélisé par un réacteur piston (RP) en série avec un 
réacteur parfaitement agité (RPA). Les résultats de DTS ne renseignent pas sur l’ordre de ces deux 
réacteurs. Dans notre cas, il a été observé que la coalescence et le mouvement des fibres n’avait lieu 
qu’à partir d’une certaine vitesse superficielle de gaz (Utrans = 0,023 m.s-1), soit en régime hétérogène. 
Le réacteur piston se situe où il n’y a pas de coalescence et peu de mouvement des fibres donc en 
bas du module. Le réacteur parfaitement agité, quant à lui, se situe en haut du module, là où 
coalescence et mouvement des fibres se produisent. Les résultats de ces modélisations sont 
regroupés dans le Tableau III-12. 
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Tableau III-12. Modèles de DTS utilisés pour décrire le module 1MS avec aération. 
Modèles DTS 
 
 
 
  
Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  
1 RP (8%) 
en série avec  
1 RPA (92%) 
1 RP (8%) 
en série avec  
1 RPA (92%) 
1 RP (8%) 
en série avec  
1 RPA (92%) 
Uls = 0,025 m.s-1  - 
1 RP (15%) 
en série avec  
1 RPA (85%) 
- 
 
Avec aération et quelles que soient les conditions hydrodynamiques, le module 1MS a été 
modélisé de manière satisfaisante par 1RP en série avec 1RPA, illustré sur la Figure III-42. 
 
Figure III-42. Modèle du module 1MS avec aération. 
L’aération et le mouvement des fibres associé créent donc du mélange au sein des modules. À 
partir des volumes exprimés en pourcentage du volume liquide, il est possible de remonter aux 
hauteurs de module correspondantes (repérées à partir du bas du module). Ces hauteurs sont 
détaillées dans le Tableau III-13. 
Tableau III-13. Hauteurs correspondantes au pourcentage du volume libre du réacteur piston dans le 
module vide. 
Volume du réacteur (%)  8  15 
Hauteur correspondante (cm)  7  13 
 
La zone piston correspond à une hauteur relativement faible (maximum de 0,13 m pour une 
hauteur de module de 1 m), dans le bas module (Tableau III-13). 
Après avoir détaillé le module 1MS, l’étude se consacre aux autres modules membranaires. 
Chapitre III Caractérisation de l’Hydrodynamique 
 211 
III.4.2 Analyse de DTS des modules membranaires 
Les ratios µ/τ pour tous les autres modules avec et sans aération sont présentés en Annexes. Les 
valeurs de µ/τ différentes de 1 ± 15% ont été grisées dans ces tableaux et ne seront pas analysées. 
L’écart avec l’unité est alors trop important pour pouvoir étudier ces expériences. Le module 1LS n’a 
ainsi pas pu être analysé. 
III.4.2.1 Modules membranaires à Ugs = 0 m.s-1 
En absence d’air, le régime est laminaire. Les résultats adimensionalisés sont donc comparés à la 
courbe de modélisation en laminaire 1/(2θ3). 
(a) 
 
(b) 
 
(c) 
 
(d) 
 
Figure III-43. E(θ) =f (θ) pour Ugs = 0 m.s-1 et Uls = □ 0,013 ■ 0,025 et ∆ 0,038 m.s-1 pour les 
modules (a) 1SS, (b) 3MS, (c) 3LS, (d) 1LL. 
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Au regard de la partie descendante, c’est-à-dire après avoir dépassé le maximum de E(θ), les 
courbes sont assez proches de la courbe en laminaire. Ce constat est vrai pour tous les modules et 
toutes les vitesses de liquide exposées. Cependant, pour le module 1LL, les courbes expérimentales 
sont particulièrement larges avec un maximum plus faible que dans les autres modules. Il y a un 
étalement de la courbe, observé également pour le module 3MS [Figure III-43 (c)], qui pourrait être dû 
à l’espace entre les fibres ou entre les faisceaux beaucoup plus important pour ces deux modules. 
III.4.2.2 Modules membranaires pour Ugs ≥ 0.038 m.s-1 
Les ratios µ/τ  et les variances réduites pour tous les modules membranaires et avec aération 
sont également détaillés en Annexes. 
Le modèle a été expliqué pour le module 1MS et le même type de résultats a été obtenu dans les 
autres modules. Les résultats sont en bonne adéquation avec le modèle de 1 RP en série avec 1 RPA 
pour chacun des modules. Les volumes des réacteurs obtenus pour les différents modules sont 
détaillés dans les tableaux suivants, module par module. 
Tableau III-14. Modèles utilisés pour décrire le module 1SS avec aération en fonction des vitesses 
superficielles de gaz et de liquide (m.s-1). 
Modèles DTS 
  
Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  
1 RP (13%) 
en série avec  
1 RPA (87%)        
1 RP (13%) 
en série avec  
1 RPA (87%)        
1 RP (10%) 
en série avec  
1 RPA (90%)            
Uls = 0,025 m.s-1  
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)            
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)        
- 
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Tableau III-15. Modèles utilisés pour décrire le module 3MS avec aération en fonction des vitesses 
superficielles de gaz et de liquide (m.s-1). 
Modèles DTS 
  
Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  
1 RP (8%) 
en série avec  
1 RPA (92%)        
- - 
Uls = 0,025 m.s-1  
1 RP (15%) 
en série avec  
1 RPA (85%)            
1 RP (15%) 
en série avec  
1 RPA (85%)        
- 
Tableau III-16. Modèles utilisés pour décrire le module 1LL avec aération en fonction des vitesses 
superficielles de gaz et de liquide (m.s-1). 
Μοδλεσ ∆ΤΣ 
  
Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 Ugs = 0,154 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  
1 RP (10%) 
en série avec  
1 RPA (90%)        
1 RP (10%) 
en série avec  
1 RPA (90%)        
1 RP (10%) 
en série avec  
1 RPA (90%)        
1 RP (10%) 
en série avec  
1 RPA (90%)        
Uls = 0,025 m.s-1  
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)                    
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)                    
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)                    
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)                    
Uls = 0,038 m.s-1  - 
1 RP (25%) 
en série avec  
1 RPA (75%)                   
- - 
 
Le premier constat est que l’écoulement avec aération au sein de l’ensemble des modules 
membranaires, et quelles que soient les conditions hydrodynamiques testées, peut être modélisé de 
manière satisfaisante par un réacteur piston en série avec un réacteur parfaitement agité 
(Figure III-44).  
 
Figure III-44. Modèle des modules membranaires avec aération. 
La zone piston correspond, comme cela a été expliqué, au bas du module, là où les fibres ne 
bougent pratiquement pas et où la coalescence des bulles n’a pas lieu. La mobilité des fibres a été 
étudiée de Buetehorn et al. (2007) dans un module fibres creuses libres empotées par le bas et ces 
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auteurs justifient la non mobilité des fibres dans la zone basse de ce type de module. A partir d’une 
certaine hauteur dans le module, les bulles coalescent et ces bulles dont la taille est plus importante 
favorisent le mouvement des fibres. Le mélange dans le module change alors radicalement et la partie 
haute du module correspond alors à une zone parfaitement mélangée. De plus, les fibres à la base du 
module sont serrées et centrées dans le module. L’expansion du faisceau a également lieu à partir 
d’une certaine hauteur, avec les fibres qui s’écartent du centre et qui viennent même toucher les 
parois en haut du module. Elle joue également un rôle quant à la mobilité des fibres, plus important 
lorsque la zone est éloignée de la base du faisceau, les fibres étant libres en haut. Il faut rappeler que 
cette expansion n’a pas été prise en compte dans la modélisation de la rétention gazeuse.  
La différence entre les modules réside dans le volume de ces deux types de réacteurs qui diffère 
selon les modules et elle sera détaillée lors de la comparaison des modules entre eux. 
Le mélange dans les modules membranaires avec aération est donc très important (volume du 
RPA important) et il est dû à la présence de l’air et au mouvement des fibres, plus important dans le 
haut du module. 
III.4.3 Influence des conditions hydrodynamiques sur le mélange 
dans chacun des modules membranaires 
III.4.3.1 Influence de la vitesse du liquide sur le mélange pour tous les modules membranaires 
Sans aération, l’influence de la vitesse du liquide n’a été étudiée que pour les modules 1LL et 
3MS. Pour ces deux modules, les trois courbes pour les trois vitesses superficielles de liquide testées 
sont très similaires. En absence d’air, la vitesse du liquide ne semble pas modifier le mélange dans le 
module. 
Avec aération, augmenter la circulation liquide augmente le volume de la zone piston (d’un rapport 
2). Cette modification du mélange est probablement due à la diminution du volume de gaz, observée 
lors des mesures de rétentions gazeuses, sachant que moins d’air provoque moins de mélange 
(diminution de 7 à 10% du volume du RPA) ce qui implique une zone piston plus grande. 
III.4.3.2 Influence de la vitesse du gaz sur le mélange pour tous les modules membranaires 
Lorsque la vitesse de gaz est positive et qu’elle augmente, le modèle reste le même et pourtant, le 
volume de gaz au sein du module augmente. Il semblerait que le débit de gaz soit déjà suffisant pour 
engendrer du mélange et que ce mélange à échelle macroscopique de la phase liquide ne puisse pas 
être plus important même en augmentant le débit gazeux.  
Compte-tenu de l’étude préalable sur les rétentions gazeuses et les régimes d’écoulements, 
chacune des analyses a été réalisée en régime hétérogène. Des analyses de DTS ont également été 
réalisées en régime homogène dans le module 1MS, et même à très faible débit de gaz 
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(Qg = 0,049 Nm3.h-1 soit Ugs = 0,005 m.s-1), la modélisation reste la même. Cela souligne que c’est 
uniquement la présence d’air qui favorise le mélange et non la quantité d’air présente. 
En comparant les résultats avec et sans aération, la présence d’air au sein du module change 
radicalement le modèle et le mélange dans le module. En effet le modèle passe d’un modèle 
laminaire, à un réacteur piston en série avec un réacteur parfaitement agité. Le volume de ce RPA est 
important et l’aération permet donc de modifier l’écoulement en provoquant du mélange.  
III.4.4 Influence de la présence des fibres sur le mélange 
Les analyses de DTS des modules membranaires ont été exposées. Celles du module vide sont 
détaillées sans aération (Figure III-45) et avec aération (Tableau III-17) afin d’étudier l’influence des 
fibres sur le mélange. 
 
Figure III-45. E(θ) =f (θ) pour Ugs = 0 m.s-1 et Uls = □ 0,013 ■ 0,025 et pour le module vide. 
Tableau III-17. Modèles de réacteurs pour le module vide à différentes vitesses de liquide et de 
gaz (m.s-1). 
Μοδλεσ ∆ΤΣ 
  
Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)        
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)        
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)            
Uls = 0,025 m.s-1  
1 RP (30%) 
en série avec  
1 RPA (70%)        
1 RP (30%) 
en série avec  
1 RPA (70%)        
1 RP (30%) 
en série avec  
1 RPA (70%)        
 
Elles vont être maintenant comparées aux résultats des modules membranaires afin de 
caractériser l’influence de la présence des fibres sur le mélange, sans et avec air. 
Chapitre III Caractérisation de l’Hydrodynamique 
 216 
III.4.4.1 Influence de la présence des fibres sur le mélange, sans air à Ugs = 0 m.s-1 
Le modèle du régime laminaire correspond aux résultats expérimentaux des modules 
membranaires mais pas du module vide. L’écoulement tendrait donc davantage vers un écoulement 
laminaire en présence de fibres plutôt que sans. Il est possible de justifier cette influence des fibres 
par le type de régime d’écoulement. En effet, les nombres de Re calculés avec le diamètre 
hydraulique sont plus importants dans le module vide que dans les modules membranaires. Dans le 
module vide, la turbulence y est plus importante que dans les modules membranaires et souligne 
l’intérêt d’utiliser le diamètre hydraulique pour calculer le Re afin de prendre en compte les fibres qui 
modifient le régime d’écoulement.  
III.4.4.2 Influence de la présence des fibres sur le mélange, avec air à Ugs ≥ 0.038 m.s-1 
Les modèles utilisés avec aération sont les mêmes pour le module vide que pour les modules 
membranaires. L’aération influence donc davantage le mélange que le mouvement des fibres. Par 
contre, la taille des RPA dans les modules membranaires est, quel que soit le module, toujours 
supérieure à  la taille du RPA dans le module vide. Le rôle des fibres joue donc un rôle très important 
sur le mélange dans le module, ce qui a été confirmé par Wicaksana et al. (2006). 
III.4.5 Influence de la position et de la densité des fibres sur le 
mélange 
Les analyses de DTS des modules membranaires ont été détaillées et vont désormais être 
comparées entre elles. Les modules 1MS et 3MS seront comparés pour étudier l’influence de la 
position des fibres sur le mélange et les modules vide, 1SS, 1MS et 1LS seront comparés afin de 
déterminer l’influence de la densité des fibres sur le mélange. 
III.4.5.1 Influence de la position des fibres sur le mélange, sans air et avec air 
Sans air, les résultats correspondent à la courbe laminaire dans les deux modules, mais la courbe 
est plus large et le maximum moins élevé dans le module avec les trois faisceaux. Ce changement de 
courbe traduirait le passage du liquide au cœur des trois faisceaux avec plus de volume liquide 
accessible et donc une réponse à l’impulsion plus étalée en sortie. 
Avec air, les résultats sont identiques. La position des fibres joue un rôle peu important sur le 
mélange dans le module vis à vis de l’aération. 
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III.4.5.2 Influence de la densité des fibres dans le module sur le mélange, sans et avec air  
Sans air, les résultats correspondent à la courbe laminaire pour les trois modules 1SS, 1MS, et 
1LS. Par contre, il est possible d’observer un étalement de la courbe et une diminution du maximum 
lorsque le nombre des fibres augmente. À nouveau, cet étalement de la courbe pourrait traduire 
également le passage du liquide au cœur du faisceau lorsque celui-ci s’élargit avec plus de volume 
liquide accessible et donc une réponse à l’impulsion plus étalée en sortie. 
Avec air, les volumes de RPA des modules vide, 1SS, 1MS et 1LS dont les taux de remplissage, 
ou rétentions solides ε, valent respectivement 0 ; 0,09 ;0,018 et 0,28 ont été comparés en fonction de 
la vitesse superficielle de gaz sur la Figure III-46 pour une vitesse superficielle de liquide de 
0,013 m.s-1. 
 
Figure III-46. Volume du RPA (%) en fonction de la vitesse superficielle de gaz 
et du taux de remplissage (ε) à Uls = 0,013 m.s-1.  
Quelle que soit la vitesse superficielle du gaz (entre 0,038 et 0,112 m.s-1), le volume du réacteur 
parfaitement mélangé augmente lorsque le nombre de fibres augmente jusqu’à un taux de 
remplissage de 0,18 ; valeur correspondant au module 1MS (Figure III-46). Au delà de cette valeur, il 
diminue légèrement, passant de 92 à 90% du volume libre. Le mélange semble être plus important 
lorsque le nombre de fibres augmente et serait alors lié au mouvement des fibres, qui augmenterait 
avec le nombre de fibres jusqu’à un maximum de 0,18. Augmenter le taux de remplissage au delà de 
0,18 ne permet pas d’augmenter le mélange. Le module 1MS est donc le module dans lequel le 
mélange est le plus important. Cette conclusion concernant le mélange dans le module 1MS sera 
confrontée aux expériences de filtration afin d’analyser le rôle de ce mélange sur le colmatage 
membranaire. Il peut être favorable à la filtration car en augmentant le macromélange, le dépôt de 
filtration est soumis à un cisaillement important (micromélange) qui empêche sa formation, mais 
également défavorable car en augmentant le cisaillement, il peut diminuer la taille des particules qui 
modifieront la porosité du dépôt en occupant les plus petits espaces.  
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Le volume du RPA pour un module donné reste donc le même lorsque Ugs augmente. Il semble 
qu’au delà une vitesse superficielle de gaz de 0,038 m.s-1, c’est-à-dire une fois le régime hétérogène 
atteint, le mélange n’est plus influencé par l’aération. Pourtant, des expériences ont été réalisées dans 
le module 1MS et ont montré que même pour des vitesses plus faibles, correspondant alors au régime 
homogène, le modèle est le même et le volume du RPA est identique aux expériences réalisées à 
plus fortes vitesses superficielles de gaz. Cette expérience complémentaire dans le module 1MS 
souligne que même sans coalescence (régime homogène), le mélange est important dans la partie 
haute du module. Le mélange est donc influencé par le mouvement des fibres, mais surtout par la 
présence d’air. 
Un deuxième type de représentation est présenté sur la Figure III-47, avec cette fois-ci le volume 
du RPA en fonction de Qg ou SADm et du taux de remplissage. 
  
Figure III-47. Volume du RPA (%) en fonction (a) du débit de gaz Qg et (b) du SADm 
pour différents taux de remplissage (ε) à Uls = 0,013 m.s-1.  
La comparaison à même débit ou à même demande spécifique en aération par mètre carré de 
membrane permet de mettre les quatre modules membranaires sur la même échelle. Nous voyons 
également sur la Figure III-47 que le volume de RPA ne change pas quand le débit de gaz, ou le 
SADm augmente. L’augmentation du débit d’air de modifie pas le mélange dans les modules 
membranaires dont les taux de remplissage sont inférieurs ou égaux à 0,28. 
Il est possible de comparer l’influence de la vitesse superficielle de liquide sur le mélange. Nous 
rappelons que pour une vitesse de liquide superficielle, le modèle est le même quelle que soit la 
vitesse superficielle du gaz, comprise entre 0,038 et 0,112 m.s-1. Cette comparaison est présentée sur 
la Figure III-48 en termes de vitesse superficielle de gaz et sur la en termes de débit de liquide sur la 
Figure III-49. 
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Figure III-48. Volume du RPA (%) en fonction de la vitesse superficielle de liquide et du taux de 
remplissage pour toutes les vitesses superficielles de gaz testées (0 ; 0,038 ; 0.076 ; 0.112 m.s-1). 
 
Figure III-49. Volume du RPA (%) en fonction du débit de liquide Ql  
pour différents taux de remplissage (ε) à Ugs = [0,038 ; 0,076 ; 0,112] m.s-1.  
Quelle que soit la densité de fibres et donc pour tous les modules, le volume du RPA diminue 
lorsque la vitesse superficielle du liquide augmente. Le mélange maximum a été trouvé pour le 
module 1MS et pour la vitesse superficielle de liquide la plus faible, 0,013 m.s-1, correspondant à un 
débit de liquide de 0.127 Nm3.h-1 dans ce module. 
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III.5 Conclusions sur la caractérisation hydrodynamique 
L’étude hydrodynamique des phases liquide et gaz a été réalisée par une série d’analyses 
complémentaires : l’analyse d’images, des mesures de rétentions gazeuses, une modélisation de la 
rétention gazeuse et des analyses de distribution des temps de séjour. Chacune de ces analyses a 
permis de quantifier et de mesurer différents paramètres en effectuant des analogies avec les 
systèmes diphasique air-eau  et triphasiques air-eau-membranes utilisés en génie des procédés. 
L’analyse d’images a mis en évidence deux populations de bulles. L’une composée de bulles de 
petite taille de forme ellipsoïdale, autour de 6 mm quel que soit le débit de gaz, puis une seconde 
population de grosses bulles paquets de gaz difformes de tailles variables, qui apparaît lorsque la 
coalescence débute pour et qui coexiste avec la première. Ces grosses bulles coalescées mettent en 
mouvement les fibres et plus leur taille est importante, plus le mouvement induit des fibres est 
important. Lorsque la population de petites bulles est seule, le régime d’écoulement du gaz est 
homogène. Lorsque les deux populations de bulles, petites et grosses, coexistent, le régime est 
hétérogène.  
 Les mesures de rétentions gazeuses ont confirmé cette tendance, pour lesquelles une cassure 
avait lieu sur la courbe εg = f(Ugs). Cette cassure est appelée la transition entre les régimes homogène 
et hétérogène. Cette transition a lieu a la même vitesse superficielle de gaz quelle que soit la vitesse 
superficielle de liquide dans la gamme testée [0-0,025 m.s-1]. Des cartes d’écoulement ont été 
tracées, en analogie avec celles réalisées dans les colonnes à bulles. 
Avant la transition de régime, en régime homogène, il n’y a pas de coalescence puis après cette 
transition, la coalescence a lieu et le régime est hétérogène. Les débits de transition ont alors été 
déduits des vitesses de transition pour chacun des modules. Les débits de gaz à partir desquels la 
transition de régime a lieu, c’est-à-dire le passage entre non coalescence et coalescence sont 
représentées sur la Figure III-50 en fonction du taux de remplissage des modules 1SS, 1MS et 1LS 
(respectivement 0,09 ;0,18 et 0,36). 
Chapitre III Caractérisation de l’Hydrodynamique 
 221 
 
Figure III-50. Débit de gaz de transition à partir duquel a lieu la coalescence  
en fonction du taux de remplissage du module membranaire. 
D’après la Figure III-50, plus le taux de remplissage est important, plus les bulles commencent à 
coalescer pour un plus faible débit de gaz, étant donné que l’espace annulaire diminue. 
Concernant les vitesses de bulles obtenues à l’aide des analyses d’images, elles sont de 1,1 à 5 
fois plus grandes que celles de la littérature. Sur les enregistrements d’images, il apparaît que 
certaines bulles ont une vitesse nulle et stagnent dans le module, voire une vitesse négative avec des 
bulles qui descendent dans le module. Ce phénomène a été étudié lors d’une modélisation de la 
rétention gazeuse, avec comme hypothèse l’absence de gaz dans le faisceau. Si tout le gaz passe 
dans l’espace annulaire, la différence de masse volumique provoque des phénomènes de 
recirculation à l’intérieur du module. Avec cette hypothèse et en considérant les rétention et vitesse de 
gaz constantes dans la zone annulaire, la comparaison des rétentions gazeuses expérimentales avec 
le modèle de Zuber et Findlay a permis de déterminer les vitesses terminales d’ascension des bulles, 
sans considérer la recirculation dans un premier temps. L’ordre de grandeur de ces vitesses est 
cohérent avec la littérature. Pour le module avec la plus faible densité de fibres (0,09), la vitesse 
terminale d’ascension des petites bulles (régime homogène) a été trouvée égale à celle déterminée 
par Harmathy (0,25 m.s-1) pour l’ascension de bulles de petit diamètre (≤ 4 mm) en système air-eau 
en milieu infini. Pour les autres modules avec des densités de fibres plus élevés (0,18 et 0,36) en 
régime homogène, cette vitesse est de 0,31 m.s-1. Les bulles dans ces modules sont donc de taille 
plus importantes, ce qui a été observé sur les images enregistrés sur le module 1MS ayant une 
densité de fibres de 0,18 (diamètre moyen des bulles : 6 mm). En régime hétérogènes, ces vitesses 
terminales d’ascension des bulles sont supérieures à 0,4 m.s-1 dans tous les modules. Ces valeurs 
sont élevées comparées à la vitesse d’ascension de calottes (0,33 m.s-1). Cette forte vitesse 
proviendrait des phénomènes de recirculation évoqués. La modélisation a été approfondie en prenant 
en compte cette recirculation, et ajoutant un courant liquide ascendant dans la zone annulaire et 
descendant dans la zone du faisceau. La rétention gazeuse a alors été déterminée par le modèle de 
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flux de dérive (Zuber et Findlay, 1965) puis comparée aux valeurs expérimentales. Cette modélisation 
est en accord avec les résultats expérimentaux. Elle souligne l’existence de la recirculation et d’un 
passage préférentiel du gaz dans la zone annulaire des modules membranaires fibres creuses utilisés 
dans les bioréacteurs à membrane à configuration externe. 
Pour les valeurs des rétentions gazeuses obtenues, elles sont comprises entre 0 et 25 % pour 
tous les modules pour des vitesses superficielles de gaz allant jusque 0,16 m.s-1. La rétention 
gazeuse est plus faible lorsqu’il y a un écoulement liquide dans le module (Uls > 0 m.s-1) et lorsque 
cette vitesse de liquide augmente, la rétention diminue très légèrement. Lorsque l’on compare les 
modules avec la même densité de fibres, la rétention gazeuse est légèrement plus grande (différence 
de 2,5 %) dans le module avec les trois faisceaux que dans le module avec un seul faisceau. 
Concernant les modules avec des densités de fibres différentes, les rétentions gazeuses sont les 
mêmes en régime homogène et en fin de régime hétérogène. Les seules différences observées 
concernent un régime situé entre ces deux régimes et la rétention gazeuse du module 1SS y est 
supérieure à celle des deux autres modules, 1MS et 1LS. 
Les rétentions gazeuses expérimentales ont permis de déterminer les volumes de gaz et de 
liquide présents dans les modules pour de nombreuses conditions hydrodynamiques. Cela a permis 
de déterminer les volumes liquides pour toutes les conditions hydrodynamiques et de réaliser les 
analyses de distribution des temps de séjour en considérant uniquement le volume liquide. 
Concernant les expériences avec aération réalisées en régime hétérogène, chacun des modules 
(hormis le module 1LS qui n’a pas pu être modélisé) a été modélisé par un réacteur piston en série 
avec un réacteur parfaitement agité. Le réacteur piston se situe en bas du module, là où il y a moins 
de coalescence des bulles et de mouvement des fibres, et le réacteur parfaitement agité en haut où 
les bulles coalescent davantage et les fibres sont plus mobiles. Ces résultats soulignent que l’aération 
apporte du mélange au sein du module membranaire avec un volume de réacteur parfaitement agité 
supérieur à 80% du volume libre. L’analyse de DTS a été réalisée également en régime homogène 
pour le module 1MS. Quel que soit le débit d’air, même très faible, le modèle est celui d’un RP en 
série avec un RPA pour ce module ayant une densité de fibres de 0,18. 
L’étude de l’influence des conditions opératoires sur le taux de gaz dans le module a montré qu’en 
augmentant la vitesse de gaz, le mélange ne change pas. Par contre, lorsque l’on augmente la vitesse 
de liquide, le volume de la zone piston augmente. La circulation du liquide influence donc le mélange 
dans le module, quel que soit le débit d’aération, avec une diminution du mélange lorsque la vitesse 
superficielle de liquide diminue. 
Le mouvement des fibres ajoute de l’agitation et augmente ainsi le volume du RPA lorsque l’on 
compare les modules membranaires au module vide.  
Afin d’ouvrir quelques perspectives sur l’étude hydrodynamique, l’étude effectuée sur de l’eau 
pourrait également être réalisée avec des suspensions de bentonite et des boues pour observer 
l’influence des propriétés du liquide sur l’hydrodynamique du système. Le régime d’écoulement 
dépend en effet des propriétés du fluide (viscosité du liquide, influence sur la coalescence). L’analyse 
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d’images pourrait également être approfondie en augmentant le nombre d’images analysées pour 
ainsi réaliser des statistiques sur davantage d’échantillons. 
Enfin, il serait intéressant de caractériser l’expansion ou la compression du faisceau en fonction 
des conditions hydrodynamiques et d’évaluer l’incidence de ce phénomène, et éventuellement de le 
prendre en compte dans la modélisation. 
Le prochain chapitre va être consacré à la filtration de suspensions de bentonite avec des 
écoulements gaz-liquide. 
  
  
Chapitre IV  
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L’objectif de ce chapitre est d’étudier et de caractériser le rôle de l’aération sur le colmatage 
particulaire dans plusieurs modules et pour différentes conditions opératoires. Les différents modules 
ont été choisis afin d’étudier l’influence du diamètre des fibres, de la densité de fibres et de 
l’arrangement de ces fibres. Les conditions opératoires balayent de très larges gammes de flux de 
perméat, de vitesses superficielles de gaz et de liquide. Cette étude a pour objectif de déterminer les 
propriétés du module et les conditions opératoires permettant de limiter le colmatage particulaire tout 
en assurant une production d’eau suffisante.  
Afin d’étudier le colmatage particulaire, la filtration a été réalisée avec des suspensions 
synthétiques de bentonite à 0,65 g.L-1. Pour cela, deux méthodes de filtration de paliers à flux 
constants ont été utilisées et leur protocole est décrit au Chapitre II et rappelé brièvement ici: 
- la méthode des paliers de flux ascendants qui consiste à maintenir le flux pendant une 
certaine durée puis d’augmenter ce flux progressivement par paliers successifs. Elle 
permet d’établir des ‘photographies’ de l’aptitude au colmatage du système membranaire 
pour des conditions opératoires données. Pour se faire, les vitesses de colmatage sont 
tracées en fonction du flux de perméat, et on détermine les flux de perméat à partir 
desquels la vitesse de colmatage passe au dessus d’une vitesse de colmatage limite au 
delà de laquelle le colmatage augmente fortement. Cette méthode servira d’élément de 
comparaison entre les différents modules afin de déterminer les conditions permettant de 
limiter le colmatage. 
- la méthode des paliers de flux ascendants et descendants, qui consiste cette fois-ci à 
alterner une variation positive puis négative de flux, afin de caractériser l’irréversibilité du 
colmatage à une variation de flux. 
Ce chapitre présentera tout d’abord les résultats de la méthode de paliers de flux ascendants. 
L’influence de la vitesse superficielle de gaz sera tout d’abord étudiée, puis celle du liquide pour 
terminer par la comparaison des géométries de modules à mêmes conditions opératoires. La 
deuxième partie concernera le colmatage irréversible caractérisé par la méthode des paliers de flux 
ascendants et descendants. L’influence de la vitesse superficielle du liquide et la comparaison des 
modules y seront présentées. Pour terminer, nous discuterons, à l’aide de toutes ces informations 
recueillies, de l’aptitude au colmatage de chacun des modules en fonction des conditions opératoires. 
Cette analyse finale permettra de choisir le module avec lequel les expériences de filtration avec 
effluents réels seront réalisées, en effectuant un compromis entre production de perméat et 
colmatage.  
L’ensemble des conditions opératoires utilisées pour étudier le colmatage particulaire dans ce 
chapitre sont résumées dans le Tableau IV-1 avec une large gamme de vitesses superficielles de gaz. 
 
 
 
Chapitre IV Étude du colmatage particulaire 
 228 
Tableau IV-1. Ensemble des conditions opératoires testées et présentées dans ce chapitre. 
Ugs (m.s-1) 
  Module 
  
1SS 
 
1MS 
 
3MS 
 
1LS 
 
1LL 
 
Uls = 0,013 m.s-1  
0 
0,019 
0,038 
0,076 
0 
0,019 
0,038 
0,038 
0 
0,038 
0,076 
0,112 
0,154 
0 
0,038 
0,076 
0,112 
0,154 
Uls = 0,025 m.s-1  
0 
0,019 
0,038 
0 
0,019 
0,038 
0,038 
0 
0,038 
0,076 
0,112 
0,154 
0,038 
0,112 
Uls = 0,038 m.s-1  - - - 
0 
0,038 
0,076 
0,112 
0,154 
0,038 
0,112 
 
La vitesse superficielle de liquide de 0,038 m.s-1 n’a pu être testée que dans les modules 1LS et 
1LL car elle implique des débits supérieurs à ceux mesurables par le débitmètre en entrée pour les 
autres modules. Le colmatage irréversible par la méthode des paliers de flux ascendants et 
descendants a été testé pour Ugs = 0,038 m.s-1 et Uls = 0,013 et 0,025 m.s-1 pour chacun des modules. 
Nous rappelons que les vitesses superficielles sont calculées en divisant le débit par la section libre. Il 
est important de souligner que la comparaison des modules entre eux se fait à mêmes vitesses 
superficielles, afin de travailler avec un écoulement diphasique au sein du module membranaire 
identique d’un module à l’autre. 
Une suspension de bentonite à 7 g.L-1 a également été utilisée pour effectuer des tests 
préliminaires afin de tester l’influence des vitesses superficielles de liquide et de gaz avec une solution 
chargée en particules et ces résultats sont présentés en Annexes. 
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IV.1 Étude du colmatage particulaire par la méthode des 
paliers de flux ascendants 
Les expériences présentées ont été réalisées avec des suspensions synthétiques de bentonite à 
une concentration de 0,65 g.L-1.  
Étant donné cette faible concentration, une large gamme de flux de perméat peut être balayée. Le 
premier flux de travail choisi a été 10 L.h-1.m-2, ordre de grandeur des valeurs couramment utilisées 
dans les bioréacteurs à membrane (Wilde et al., 2007). La durée des paliers a été fixée à 10 minutes 
et l’incrément entre deux paliers de flux fixé à 5 L.h-1.m-2 pour également balayer la gamme de flux de 
perméat la plus large possible (parfois jusqu’à 50 L.h-1.m-2). Ces recommandations en termes de 
durée et d’incrément pour la méthode des paliers de flux ont été exposées dans un rapport du projet 
européen EUROMBRA (Pollet et al., 2006 : Rapport D2 : Definition of normalised parameters and 
common methodologies) pour que chaque partenaire du projet travaille dans les mêmes conditions 
pour permettre une comparaison de différentes expériences entre elles. Dans la partie suivante sont 
présentés les résultats pour les différents modules étudiés avec la méthode des paliers de flux, pour 
des larges gammes de vitesse superficielle de gaz et de liquide. 
IV.1.1 Influence des conditions opératoires et de la géométrie du 
module lors de la filtration d’une suspension de bentonite 
Le colmatage particulaire a été caractérisé avec une concentration en bentonite à 0,65 g.L-1 dans 
les cinq modules de filtration (1SS, 1MS, 3MS, 1LS, 1LL). La méthode des paliers de flux ascendants 
a été utilisée pour trois vitesses superficielles de liquide (0,013 ; 0,025 et 0,038  m.s-1) et six vitesses 
superficielles de gaz (0 ; 0,019 ; 0,038 ; 0,076 ; 0,112 et 0,154 m.s-1) pour un module donné. Ces 
vitesses balayent de larges gammes de vitesses superficielles de gaz et de liquide. Toutes ces 
vitesses ont été combinées afin d’étudier l’influence des différentes conditions hydrodynamiques et 
ensuite comparer les modules entre eux à mêmes vitesses superficielles de gaz et de liquide. 
Comme précisé ci-dessus et détaillé dans le Chapitre II, le flux est fixé à 10 L.h-1.m-2 puis 
augmenté de 5 L.h-1.m-2 toutes les 10 minutes. La durée complète de chacune des expériences ne 
dépasse pas deux heures et la plupart d’entre elles une heure. Ce sont donc des expériences à 
court-terme.  
L’expérience s’arrête lorsque la pression du perméat atteint la valeur de -0,5/-0,6 bar. C’est la 
raison pour laquelle certaines expériences durent plus longtemps que d’autres, selon l’évolution du 
colmatage et donc de la pression côté perméat. De plus, l’expérience est également stoppée avant 
que le débit de perméat ne dépasse le débit liquide de recyclage afin de ne pas vider le module. 
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Les influences successives des conditions opératoires et de la géométrie vont être présentées 
comme suivent : vitesse superficielle du gaz, du liquide, disposition des fibres, densité des fibres. 
IV.1.1.1 Influence de la vitesse superficielle de gaz  
Chacun des modules est présenté ici pour une vitesse superficielle de liquide donnée et pour 
plusieurs vitesses superficielles de gaz. Les modules sont présentés dans l’ordre suivant : 1SS, 1MS, 
1LS et 1LL, de celui à la plus faible densité de fibres dans le module (PDc) jusqu’à la plus grande, 
pour terminer ensuite avec le module avec un diamètre de fibres plus grand. Pour le module 3MS, une 
seule vitesse superficielle de gaz a été testée donc ce module n’est pas présenté dans cette partie. 
Un exemple de résultats bruts des relevés de pression pour le module 1MS est présenté sur la 
Figure IV-1 à Uls = 0,013 m.s-1 et Ugs = 0,038 m.s-1 (Ql = 127 L.h-1 et Qg = 0,39 Nm3.h-1 soit 
SADm = 0,26 Nm3.h-1.m-2). 
 
Figure IV-1. Résultats bruts sous la forme PTM = f(t) d’une expérience menée avec la méthode des 
paliers de flux ascendants lors de la filtration d’une suspension de bentonite à 0.65 g.L-1 au sein du 
module 1MS pour Uls = 0,013 m.s-1 et Ugs = 0,038 m.s-1. Le flux est reporté en gris. 
On peut voir sur la Figure IV-1 les paliers de flux successifs et les pressions correspondantes. Les 
résistances de colmatage sont déduites de ces valeurs et sont présentées sur la Figure IV-2. 
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Figure IV-2. Résultats bruts sous la forme Rc = f(t) d’une expérience menée avec la méthode des 
paliers de flux ascendants lors de la filtration d’une suspension de bentonite à 0.65 g.L-1 au sein du 
module 1MS pour Uls = 0,013 m.s-1 et Ugs = 0,038 m.s-1. Le flux est reporté en gris. 
L’évolution de la résistance de colmatage est considérée comme linéaire avec le temps pour 
chaque palier, considération justifiée au regard de la Figure IV-2. En conséquence, le coefficient 
directeur de chaque droite permet de déterminer la vitesse de colmatage définie comme dRc / dt pour 
le flux de perméat correspondant au palier. 
Module 1SS  
Une série de vitesses superficielles de gaz (0, 0,019, 0,038 et 0,076 m.s-1) a été testée dans 
le module 1SS (PDc = 0,09) pour deux vitesses superficielles de liquide, 0,013 et 0,025 m.s-1. 
Ces résultats sont présentés sur la Figure IV-3. 
(a) 
 
(b) 
 
Figure IV-3. Influence de l’aération sur la vitesse de colmatage lors de la filtration d’une suspension 
de bentonite à 0,65 g.L-1 pour une vitesse superficielle de liquide donnée dans le module 1SS 
Ugs = ▲ 0 ∆ 0,019 □ 0,038 ■ 0,076 m.s-1 et Uls = (a)  0,013 (b) 0,025 m.s-1. 
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La forme de la courbe dRc/dt = f(Jp) est la même, à Uls constante, pour toutes les conditions 
opératoires. Que l’écoulement soit en régime homogène fines bulles (Ugs < Utrans = 0,032 m.s-1 pour le 
module 1SS) ou hétérogène, petites et grosses bulles, (Ugs > Utrans = 0,32 m.s-1), l’évolution générale 
du colmatage est la même, c’est-à-dire avec une vitesse de colmatage faible et une évolution linéaire 
pour les premiers paliers de flux puis une très forte augmentation de manière exponentielle de la 
vitesse de colmatage pour les paliers de flux suivants. 
Au regard de la Figure IV-3, il n’est pas possible de définir avec précision un flux dit critique pour 
lequel la vitesse de colmatage est nulle, dRc / dt = 0 m-1.s-1. En effet, dès les premiers paliers de flux, 
le flux convectif amène des particules à la membrane et il y a toujours un colmatage particulaire. 
Nous avons donc décidé de fixer une valeur limite de vitesse de colmatage, au dessus de laquelle 
les vitesses de colmatage augmentent rapidement. Au vu de tous les résultats que nous traiterons 
dans ce chapitre, nous avons choisi une valeur limite de vitesse de colmatage égale à 109 ± 0,5 m-1.s-1 
(barre grise en pointillés sur la Figure IV-3). Ce critère a été choisi car au delà de cette valeur, le 
colmatage devient conséquent. Cette valeur est en effet significative et permet ainsi une comparaison 
de l’ensemble des résultats. 
Le flux de perméat à partir duquel dRc / dt ≥ 109 m-1.s-1 diffère selon les conditions d’aération et il 
est présenté en fonction des vitesses superficielles de liquide et de gaz dans le Tableau IV-2. 
Tableau IV-2. Influence des conditions opératoires sur les valeurs du flux de perméat à partir duquel 
dRc / dt ≥ 109 m-1.s-1 dans le module 1SS. 
Jp (L.h-1.m-2) pour lequel dRc / dt ≥ 109 m-1.s-1 1SS 
 Ugs = 0 m.s-1 Ugs = 0,019  m.s-1 Ugs = 0,038  m.s-1 Ugs = 0,076  m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1 25 35 40 55 
Uls = 0,025 m.s-1 25 35 40 - 
 
Pour les deux vitesses superficielles de liquide testées, le flux de perméat à partir duquel 
dRc / dt ≥ 109 m-1.s-1 est le même. La vitesse superficielle de liquide ne semble pas influer sur la 
vitesse de colmatage et nous étudierons cela en détail au paragraphe IV.1.1.2. Par contre, la vitesse 
superficielle de gaz influence fortement le colmatage. Nous voyons que plus la vitesse superficielle de 
gaz est importante (dans la gamme 0-0,076 m.s-1), plus la vitesse de colmatage est faible 
(Figure IV-3) et plus le flux à partir duquel dRc / dt ≥ 109 m-1.s-1 est élevé (Tableau IV-2). 
L’étude va se poursuivre avec les autres modules, de densités de fibres différentes. 
Module 1MS  
Pour ce module 1MS (PDc= 0,18), trois vitesses superficielles de gaz ont été étudiées (0, 
0,019 et 0,038 m.s-1) pour les mêmes vitesses superficielles de liquide que pour le module 
1SS (0,013 et 0,025 m.s-1). Les résultats ne sont pas présentés car les tendances sont les mêmes 
que pour le module 1SS et justifient à nouveau que le régime d’écoulement des bulles n’influence pas 
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la forme générale de l’évolution du colmatage. En effet, pour les deux vitesses superficielles de liquide 
testées, plus la vitesse superficielle de gaz est importante pour des valeurs de Ugs allant jusqu’à 
0,038 m.s-1, plus le colmatage est faible. Les flux de perméat à partir desquels dRc / dt ≥ 109 sont 
résumés dans le Tableau IV-3. 
Tableau IV-3. Influence des conditions opératoires sur les valeurs de flux de perméat à partir duquel 
dRc / dt ≥ 109 m-1.s-1 dans le module 1MS. 
Jp (L.h-1.m-2) pour lequel dRc / dt ≥ 109 m-1.s-1 1MS 
  Ugs = 0 m.s-1 Ugs = 0,019  m.s-1 Ugs = 0,038  m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  25 30 35 
Uls = 0,025 m.s-1  25 30 35 
 
L’effet du gaz sur le colmatage est donc le même pour les deux vitesses superficielles de liquide 
testées (Tableau IV-3). 
Module 1LS  
Sur la Figure IV-4 sont présentées les vitesses de colmatage en fonction du flux de 
perméat pour une très large gamme de vitesses superficielles de gaz (0-0.154 m.s-1) et 
trois vitesses superficielles de liquide (0,013, 0,025 et 0,038 m.s-1) pour le module 1LS, ayant la plus 
forte densité de fibres (PDc = 0,36). 
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(a) 
 
(b) 
 
(c) 
 
Figure IV-4. Influence de l’aération sur la vitesse de colmatage lors de la filtration d’une suspension 
de bentonite à 0,65 g.L-1 pour une vitesse superficielle de liquide donnée dans le module 1LS et 
Ugs = ▲ 0 □ 0,038 ■ 0,076 ○ 0,112 ● 0.154 m.s-1 et (a) Uls = 0,013 (b) 0,025 (c) 0,038 m.s-1. 
Au regard de la Figure IV-4, les différences de vitesses de colmatage en fonction de l’aération 
sont moins nettes dans ce module. Pour les deux vitesses superficielles de liquide les plus faibles 
[0,013 et 0,025 m.s-1, respectivement les Figure IV-4 (a) et Figure IV-4 (b)], et quelle que soit la 
vitesse superficielle de gaz, la vitesse de colmatage dépasse 109 m.s-1 pour un flux de perméat de 
20 L.h-1.m-2. Pour les trois vitesses superficielles de liquide de (0,013 ; 0,025 et 0,038 m.s-1), les 
vitesses de colmatage pour les deux plus fortes vitesses superficielles de gaz (0,112 et 0,154 m.s-1) 
sont plus faibles que pour les autres conditions d’aération. 
Pour la vitesse superficielle de liquide de 0,025 m.s-1 et un flux de 20 L.h-1.m-2, la vitesse de 
colmatage est deux fois plus grande sans aération qu’avec aération. En effet, avec aération, les 
vitesses de colmatage sont les mêmes pour Jp ≤ 20 L.h-1.m-2 quelle que soit la vitesse superficielle de 
gaz positive. Pour Jp > 20 L.h-1.m-2, une vitesse superficielle de gaz supérieure ou égale à 0.076 m.s-1 
permet de limiter le colmatage. En effet, le colmatage est le même quelle que soit la vitesse 
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superficielle de gaz supérieure ou égale à cette valeur (0,076, 0.112 et 0,154 m.s-1). Cette vitesse 
superficielle de gaz de 0,076 m.s-1 semble être la vitesse limite au dessus de laquelle l’aération 
n’améliore plus les conditions de filtration et n’a pas d’influence supplémentaire sur le colmatage. 
Pour la vitesse superficielle de liquide la plus importante [Uls = 0,038 m.s-1, Figure IV-4 (c)] et 
Jp ≤ 20 L.h-1.m-2, les vitesses de colmatage sont similaires pour toutes les vitesses superficielles de 
gaz testées, même sans aération. Au dessus de ce flux, les vitesses de colmatage pour Ugs = 0 et 
0,038 m.s-1 sont identiques et supérieures à celles obtenues pour des vitesses superficielles de gaz 
supérieures (0,076, 0.112 et 0,154 m.s-1). La vitesse de colmatage la plus faible est obtenue avec la 
plus forte vitesse superficielle de gaz (Ugs = 0,154 m.s-1) et n’atteint pas la valeur seuil pour Jp compris 
entre 10 et  30 L.h-1.m-2. 
Les flux à partir desquels dRc / dt ≥ 109 m-1.s-1 sont présentés en fonction des vitesses 
superficielles de liquide et de gaz dans le Tableau IV-4. 
Tableau IV-4. Influence des conditions opératoires sur les valeurs de flux de perméat à partir duquel 
dRc / dt ≥ 109 m-1.s-1 dans le module 1LS. 
 Jp (L.h-1.m-2) pour lequel dRc / dt ≥ 109 m-1.s-1 1LS 
 Ugs = 0 m.s-1 Ugs = 0,038  m.s-1 Ugs = 0,076  m.s-1 Ugs = 0.112 m.s-1 Ugs = 0,154  m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1 20 20 20 25 25 
Uls = 0,025 m.s-1 20 20 20 25 30 
Uls = 0,038 m.s-1 25 25 25 30 >30 
 
En conclusion, cette série d’expériences montre que la vitesse de colmatage reste faible dans ce 
module à forte densité de fibres (0,38 ; module 1LS) pour des flux de perméat inférieurs à 20 L.h-1.m-2 
pour ce type d’expériences à paliers de flux ascendants. L’aération a peu d’influence sur le colmatage 
à court terme et pour des faibles flux (< 20 L.h-1.m-2). L’influence de l’aération n’a pu être observée 
que pour des flux supérieurs ou égaux à 20 L.h-1.m-2. Il ne semble donc pas nécessaire d’utiliser un 
fort débit d’aération dans ce type de géométrie. 
En considérant les deux vitesses superficielles de liquide de 0,013 et 0,025 m.s-1, deux vitesses 
de gaz optimales peuvent être requises. Les légères différences obtenues pour Uls= 0,038 m.s-1 n’ont 
pas été prises en compte. Pour travailler à un flux de 20 L.h-1.m-2, une vitesse superficielle de gaz de 
0,112 m.s-1 est nécessaire pour limiter le colmatage (dRc/dt < 109 m-1.s-1). Pour travailler à un flux de 
perméat plus élevé de 25 L.h-1.m-2, il est préférable d’utiliser une vitesse superficielle de gaz de 
0,154 m.s-1. Pour Jp = 20 L.h-1.m-2, cette vitesse d’aération (Ugs = 0,112 m.s-1) correspondrait à la 
vitesse optimale pour ces conditions de filtration, et pour Jp = 20 L.h-1.m-2, la vitesse de gaz optimale 
est supérieure ou égale à 0,154 m.s-1 car nous n’avons pas testé de vitesses de gaz plus élevées. 
Augmenter la vitesse superficielle de gaz au delà de cette valeur optimale ne permet pas de diminuer 
davantage le colmatage et ne présente donc aucun intérêt en termes de colmatage particulaire. Cette 
vitesse optimale a été décrite au Chapitre I et nous retrouvons donc les résultats avancés par nombre 
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d’auteurs, notamment ceux d’Espinosa-Bouchot et al. (2003) qui ont trouvé un débit de gaz optimal 
exprimé par mètre carré de membrane, SADm de 0,22 Nm3.h-1.m-2 (SADp = 31,4 Nm3.m-3) lors de la 
filtration à flux constant (7 L.h-1.m-2) de suspensions synthétiques de bentonite à 10 g.L-1 sur une 
même configuration de BAM. Cette valeur est très proche de celle que nous avons trouvé pour le 
module 1LS, même si la solution de bentonite filtrée ici est à 0,65 g.L-1 et le flux croissant. Ce 
paramètre SADm semble être pertinent pour la comparaison de deux expériences réalisées sur le 
même pilote avec des conditions de filtration et une suspension à filtrer de concentration différente. 
Deux hypothèses peuvent être proposées concernant cette vitesse de gaz optimale : soit 
l’hydrodynamique dans le module liée à l’aération est modifiée, soit les mécanismes de colmatage 
sont différents. D’après les analyses réalisées au chapitre III, le mélange à l’échelle globale (analyses 
de distribution des temps de séjour) n’est pas modifié lorsque la vitesse superficielle de gaz augmente 
dans la gamme [0,038-0,154 m.s-1]. Il semblerait alors que ce soient les mécanismes de colmatage 
qui diffèrent, à une échelle plus locale, avec la possibilité que la forte aération réduise la taille des 
particules et favorise alors un apport plus important de petites particules aux abords de la membrane, 
diminuant la porosité du gâteau ce qui engendrerait alors un colmatage plus important. Ces particules 
conservent néanmoins une taille supérieure à la taille des pores étant donné que la concentration en 
matières en suspension mesurée dans le perméat est toujours nulle. 
Module 1LL  
La même gamme de vitesses superficielles de gaz que le module 1LS a été testée dans le 
module 1LL pour Uls = 0,013 m.s-1, et deux vitesses superficielles de gaz (0,038 et 
0,112 m.s-1) pour les deux autres vitesses superficielles de liquide (0,025 et 0,038 m.s-1). Concernant 
ces deux vitesses superficielles de liquide (Uls = 0,025 et 0,038 m.s-1), les tendances sont les mêmes 
donc seule la vitesse superficielle de liquide égale à 0,025 m.s-1 est présentée sur la Figure IV-5 (b) 
avec Uls = 0,013 m.s-1 sur la Figure IV-5 (a). 
(a) 
 
(b) 
 
Figure IV-5. Influence de l’aération sur la vitesse de colmatage lors de la filtration d’une suspension 
de bentonite à 0,65 g.L-1 pour une vitesse superficielle de liquide donnée dans le module 1LL et 
Ugs = ▲ 0 □ 0,038 ■ 0,076 ○ 0,112 ● 0,154 m.s-1, Uls = (a) 0,013 (b) 0,025 m.s-1. 
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Pour Uls = 0,013 m.s-1, on peut observer que les vitesses de colmatage sont similaires jusqu’à un 
flux de perméat de 20 L.h-1.m-2 quelle que soit la vitesse superficielle de gaz. Pour Jp ≥ 25 L.h-1.m-2, 
les vitesses de colmatage différent et un fort débit gazeux, correspondant à Ugs = 0,154 m.s-1, permet 
de maintenir une vitesse de colmatage faible (≤ 109 m-1.s-1). A Jp = 25 L.h-1.m-2, la vitesse de 
colmatage est deux fois plus importante sans aération qu’avec aération. Pour Uls = 0,025  m.s-1, les 
vitesses de colmatage sont très proches. 
Conclusions sur les différents modules étudiés 
D’après cette étude de l’influence du gaz, une vitesse superficielle de gaz élevée jusqu’à une 
valeur optimale (0,038 m.s-1 pour une filtration réalisée à Jp < 20 L.h-1.m-2) permet de limiter le 
colmatage dans les modules à forte densité de fibres (1LS et 1LL). Pour les modules avec des 
densités de fibres plus faibles (1SS et 1MS), plus la vitesse superficielle de gaz est importante, plus 
les vitesses de colmatage sont faibles. Néanmoins, ces conclusions dépendent du flux de perméat 
auquel le bioréacteur à membranes fonctionne. Pour Jp ≤ 20 L.h-1.m-2, il n’est pas nécessaire d’injecter 
un fort débit de gaz pour limiter le colmatage, une vitesse superficielle de gaz inférieure ou égale à 
0,038 m.s-1 suffit, comme pour les modules à forte densité.  
Selon la géométrie du module, les évolutions de colmatage dépendent plus ou moins de l’aération. 
Pour les modules à faible densité (PDc ≤ 0,18, modules 1SS & 1MS), l’évolution de la vitesse de 
colmatage dépend beaucoup de l’aération alors que dans les modules 1LS & 1LL (PDc > 0,3), les 
vitesses de colmatage sont proches quel que soit le débit d’air. 
IV.1.1.2 Influence de la vitesse superficielle de liquide sur l’évolution du colmatage 
L’influence des vitesses superficielles de liquide n’a été étudiée que pour une vitesse superficielle 
de gaz de 0,038 m.s-1 et ces résultats sont présentés sur la Figure IV-6 pour chacun des modules. 
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(c) 
 
(d) 
 
(e) 
 
Figure IV-6. Influence de la vitesse superficielle de liquide sur la vitesse de colmatage lors de la 
filtration d’une suspension de bentonite à 0,65 g.L-1 pour Ugs = 0,038 m.s-1 et Uls = □ 0,013 ▲ 0,025 
○ 0,038 m.s-1 dans les modules (a) 1SS, (b) 1MS, (c) 3MS, (d) 1LS et (e) 1LL  
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Dans les modules 1SS, 1MS et 3MS [respectivement Figure IV-6 (a), (b) et (c)], des observations 
similaires ont pu être réalisées : 
- les vitesses de colmatage sont les mêmes pour Ugs = 0,038 m.s-1 quelle que soit la vitesse 
superficielle de liquide pour des flux inférieurs ou égaux à 35 L.h-1.m-2 
-
 il n’y a pas de colmatage significatif pour des flux inférieurs ou égaux à 30 L.h-1.m-2 et pour 
des flux supérieurs, la vitesse de colmatage augmente de manière exponentielle 
- la vitesse de colmatage est importante (> 40.108 m-1.s-1) pour un flux de 40 L.h-1.m-2. 
Des tendances différentes ont également pu être constatées selon les modules. Pour le module 
1SS, la vitesse de colmatage est plus faible pour Uls = 0,025 m.s-1 pour Jp ≥ 40 L.h-1.m-2. Dans les 
modules 1MS et 3MS, la vitesse de colmatage est plus faible pour une vitesse superficielle de liquide 
plus faible, mais toujours pour des flux de perméat élevés (Jp ≥ 35 L.h-1.m-2). 
Pour les modules 1LS et 1LL [Figure IV-6 (d) et (e)], les tendances sont les mêmes dans chacun 
des modules. Aucune influence significative de la vitesse superficielle du liquide sur le colmatage n’a 
pu être observée. Les vitesses de colmatage sont légèrement plus faibles pour les deux vitesses 
superficielles de liquide les plus importantes (0,025 et 0,038 m.s-1). Le colmatage augmente dès les 
premières valeurs de flux contrairement aux autres modules avec des densités de fibres plus faibles. 
 
L’influence de la vitesse de liquide sur le colmatage joue un rôle moindre que l’aération. Les 
vitesses de colmatage sont similaires pour des larges gammes de flux (jusqu’à 30 L.h-1.m-2 pour tous 
les modules et même 35 L.h-1.m-2 pour le module 1SS) quelle que soit la vitesse superficielle de 
liquide [0,013-0,038 m.s-1].  
Pour les modules à forte densité de fibres (PDc > 0,3), les conditions hydrodynamiques, que ce 
soient les vitesses superficielles de gaz ou de liquide, modifient peu le colmatage qui est significatif 
dès les premiers flux. Les analyses de DTS ont pourtant montré que plus le nombre de fibres est 
élevé, plus le réacteur parfaitement mélangé couvre un grand volume dans le module. Il est alors 
possible d’émettre l’hypothèse suivante : dès que le mélange est en place, le dépôt constitué est de 
nature très différente du matériau membranaire et est alors peu influencé par le type de colmatage. En 
effet, il est possible qu’un mélange important favorise la déstructuration des particules provoquant un 
apport de petites particules vers la membrane, comme cela a déjà été évoqué. Néanmoins, nous 
avons vu également au chapitre précédent que le mélange diminue lorsque la vitesse superficielle 
augmente or le colmatage reste identique. Le mouvement des fibres peut également jouer un rôle 
dans le contrôle du colmatage. Pour les modules à forte compacité, le diamètre du faisceau est plus 
grand et le phénomène d’expansion des fibres est beaucoup plus réduit que pour les autres modules. 
La mobilité des fibres est ainsi moins importante dans les modules 1LS et 1LL que dans les modules à 
plus faible densité de fibres. Il est également possible que des phénomènes plus locaux n’aient pas 
pu être pris en compte lors des analyses DTS et qu’une forte densité de fibres provoque un colmatage 
à l’intérieur du faisceau plus important. Dans les modules à forte densité de fibres, le phénomène de 
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recirculation à l’intérieur du module est plus important, pouvant provoquer un apport de particules au 
cœur du faisceau et ainsi accroître le colmatage à l’intérieur du faisceau. 
Avant de passer à la comparaison des modules, des tableaux de synthèse ont été réalisés, 
permettant de regrouper les nombreuses informations apportées par toutes les expériences réalisées. 
Ces tableaux présentent la demande spécifique en aération par mètre carré de membrane (SADm) et 
la vitesse de colmatage pour chaque module et chaque vitesse superficielle de gaz testée pour 
Uls = 0,013 m.s-1 et deux flux de perméat 25 et 30 L.h-1.m-2, respectivement dans les Tableau IV-5 et 
Tableau IV-6. Les résultats pour Uls = 0,025 m.s-1 sont similaires étant donné qu’aucune influence 
significative de la vitesse superficielle de liquide n’a été détecté. Les effets de l’aération sont 
présentés sous la forme : --,-,o,+,++, respectivement pour des vitesses de colmatage dRc/dt 
supérieure à 20 (--), entre 10 et 20 (-), entre 5 et 10 (o), entre 1 et 5 (+) et inférieures à 1 m-1.s-1 (++). 
Tableau IV-5. Synthèse des effets de l’aération (±) avec le SADm (Nm3.h-1.m-2) et dRc/dt x 10-8 (m-1) 
pour chaque Ugs correspondante dans chacun des modules pour Uls = 0,013 m.s-1et Jp = 25 L.h-1.m-2. 
Module  1SS (PDc = 10%)  1MS (PDc = 20%)  1LS (PDc = 40%)  1LL (PDc = 31%) 
Ugs  ± SADm dRc/dt  ± SADm dRc/dt  ± SADm dRc/dt  ± SADm dRc/dt 
0 
 o 0 7,8  o 0 8,7  - 0 13,6  o 0 8,6 
0,019 
 + 0,30 2,9  + 0,13 2,0     
0,038 
 + 0,59 1,6  ++ 0,26 0,1  - 0,10 11,3  - 0,23 12,1 
0,076 
 ++ 1,19 0,1    o 0,19 9,2  o 0,46 9,8 
0,112      o 0,28 5,2   
0,154      o 0,38 5,2  + 0,92 2,3 
 
Nous voyons sur le Tableau IV-5 que pour Jp = 25 L.h-1.m-2, plus la vitesse superficielle de gaz 
augmente, plus l’effet de l’aération sur le colmatage est positif et donc la vitesse de colmatage faible. 
Nous voyons que les deux modules à forte compacité (1LS & 1LL) ont des vitesses de colmatage plus 
importantes que les autres modules (1SS & 1MS), même pour des SADm identiques. 
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Tableau IV-6. Synthèse des effets de l’aération (±) avec le SADm (Nm3.h-1.m-2) et dRc/dt x 10-8 (m-1) 
pour chaque Ugs correspondante dans chacun des modules pour Uls = 0,013 m.s-1et Jp = 30 L.h-1.m-2. 
Module  1SS (PDc = 10%)  1MS (PDc = 20%)  1LS (PDc = 40%)  1LL (PDc = 31%) 
Ugs  ± SADm dRc/dt  ± SADm dRc/dt  ± SADm dRc/dt  ± SADm dRc/dt 
0 
 - 0 18,5  - 0 17,4  - 0 18,7  -- 0 39,2 
0,019 
 o 0,30 7,1  o 0,13 7,7     
0,038 
 ++ 0,59 0,8  + 0,26 2,8  -- 0,10 24,7  - 0,23 20,0 
0,076 
 ++ 1,19 0,1    o 0,19 -  18,7 0,46 - 
0,112      o 0,28 5,2   
0,154      o 0,38 5,2  o 0,38 9,7 
 
Au regard du Tableau IV-6, l’influence de la vitesse superficielle de gaz sur le colmatage est la 
même pour Jp = 30 L.h-1.m-2 que pour Jp = 25 L.h-1.m-2 : plus elle augmente, plus l’effet de l’aération 
sur le colmatage est positif et donc la vitesse de colmatage faible ; les deux modules à forte compacité 
(1LS & 1LL) ont des vitesses de colmatage plus élevées que celles des autres modules (1SS & 1MS), 
même pour des SADm identiques. 
En comparant les Tableau IV-5 et Tableau IV-6, nous voyons que passer d’un flux de 25 à 
30 L.h-1.m-2 modifie radicalement l’effet de l’aération sur les vitesses de colmatage en particulier et 
donc le colmatage en général. 
 
L’influence de la géométrie des modules va désormais être étudiée. Les modules 1LS et 1LL 
ayant une forte compacité (PDc > 0,3) vont tout d’abord faire l’objet d’une comparaison des vitesses 
de colmatage à même vitesses superficielles. 
IV.1.1.3 Influence de l’aération dans deux modules ayant de forts taux de remplissage (PDc > 0,3) 
Les deux modules 1LS et 1LL ont le même diamètre de faisceau mais un diamètre de fibre et un 
nombre de fibres différents. Ils ont d’ailleurs des densités de fibres dans le module tous les deux 
élevées mais différentes : 0,41 pour le module 1LS et 0,31 pour le module 1LL. Ils ont été comparés 
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pour différentes vitesses superficielles de gaz pour une même vitesse superficielle de liquide de 
0,013 m.s-1 (Figure IV-7). Il faut signaler que le flux de départ pour le module 1LL est de 5 et non de 
10 L.h-1.m-2 comme dans les autres modules. 
(a) 
 
(b) 
 
Figure IV-7. Influence de la densité de fibres ayant un diamètre différent, lors de la filtration d’une 
suspension de bentonite à 0,65 g.L-1 pour Uls = 0,013 m.s-1 dans les modules □ 1LS et ■ 1LL et 
Ugs = (a) 0,038 (b)  0,154 m.s-1. 
Quelle que soit la vitesse superficielle de gaz (Figure IV-7), la vitesse de colmatage augmente 
avec le flux de perméat et d'autant plus rapidement que la vitesse superficielle de gaz est faible. Par 
contre, aucune différence significative n’a pu être observée entre les deux modules. Cette tendance a 
été également retrouvée pour d’autres vitesses superficielles de gaz, mais également de liquide. 
Ces deux modules à forte densité de fibres ont donc des comportements similaires vis à vis du 
colmatage même si le diamètre des fibres et la compacité diffèrent entre eux. Il est possible que pour 
une compacité de fibres dans le module membranaire supérieure à 0,3, les conditions 
hydrodynamiques jouent un rôle minime sur le colmatage. Le colmatage n’est alors plus régi par 
l’écoulement ascendant du gaz et du liquide. Ce phénomène peut être du à un colmatage interne 
dans le faisceau important non limité par les phases gaz et liquide, qui pénètrent plus difficilement au 
sein du faisceau. De plus, nous avons vu que dans le module 1LS, le phénomène de recirculation est 
à prendre en compte, particulièrement dans ce module, lors de la modélisation des rétentions 
gazeuses. Il est possible que ce phénomène de recirculation, avec un courant ascendant dans 
l’espace annulaire et descendant dans la zone du faisceau, apporte des particules au cœur du 
faisceau et accentue ainsi le colmatage interne au faisceau. Ces hypothèses sont en accord avec les 
gangues de boue qui ont pu être observées lors de la filtration de boues activées dans des modules 
fibres creuses avec une prise en masse du faisceau de fibres (Massé, 2005), empêchant toute 
filtration dans cette zone. Ce phénomène accélère d’ailleurs le colmatage lorsque la filtration est 
réalisée à flux constant. Le flux convectif étant plus faible dans cette zone fortement colmatée, il 
augmente obligatoirement sur d’autres zones des fibres et accélère ainsi le processus de colmatage 
continuellement. 
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L’influence de la disposition des fibres sur le colmatage particulaire dans des modules à même 
densité de fibres va être exposée au paragraphe suivant. 
IV.1.1.4 Influence du nombre de faisceaux pour un même taux de remplissage 
Les modules 1MS et 3MS ont le même nombre de fibres (même PDc) mais elles sont réparties 
différemment : en un seul faisceau pour le module 1MS et en trois faisceaux pour le module 3MS. Ils 
ont été comparés à mêmes vitesses superficielles de liquide et de gaz (correspondant aux mêmes 
débits pour ces deux modules) et ces résultats sont présentés sur la Figure IV-8. 
Figure IV-8. Influence de la position des fibres et du nombre de faisceaux pour la filtration d’une 
suspension de bentonite à 0,65 g.L-1 pour Ugs = 0,038 m.s-1 dans les modules ○ 1MS et ● 3MS 
et Uls = (a) 0,013 (b) 0,025 m.s-1. 
On voit sur la Figure IV-8 que les performances de filtration sont les mêmes pour les deux 
modules pour des conditions hydrodynamiques identiques. La disposition des fibres ne semble pas 
influencer le colmatage particulaire. Nous avons pourtant vu que les rétentions gazeuses sont 
légèrement plus élevées dans le module 3MS mais cette faible différence, observée au chapitre 
précédent, ne semble pas influencer le colmatage. 
Il est important de souligner que ces conclusions ont été tirées pour deux modules ayant le même 
système d’aération, et que la technologie des points d’injection d’air n’a pas été optimisée, notamment 
dans le module 3MS. La comparaison a été réalisée pour un même débit d’air. Il pourrait être 
intéressant de compléter cette étude en conservant le même débit d’air mais en répartissant l’air de 
manière différente afin d’optimiser l’emplacement des aérateurs selon la disposition des fibres. 
IV.1.1.5 Influence de la densité de fibres 
Les modules 1SS, 1MS et 1LS sont constitués de fibres identiques (même matériau, même 
diamètres, même taille des pores) et ont des densités de fibres différentes. Ils ont été comparés pour 
(a) 
 
(b) 
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des vitesses superficielles de gaz et de liquide identiques et cette comparaison est présentée sur la 
Figure IV-9. 
(a) 
 
(b) 
  
Figure IV-9. Influence de la densité de fibres pour la filtration d’une suspension de bentonite à 
0,65 g.L-1 pour Ugs = 0,038 m.s-1 dans les modules ○ 1SS ▲ 1MS et □ 1LS et 
Uls = (a) 0,013 (b) 0,025 m.s-1. 
Sur la Figure IV-9, on observe que l’influence de la densité de fibres s’accentue avec 
l’augmentation du flux de perméat. Pour les deux vitesses superficielles de liquide testées (0,013 et 
0,025 m.s-1), les tendances sont les mêmes. Les vitesses de colmatage du module 1LS (densité de 
fibres la plus importante, PDc = 0,41) sont clairement plus élevées que celles des deux autres 
modules dès les premiers paliers de flux de perméat (10 L.h-1.m-2). Dans ces deux autres modules, 
1MS et 1SS, les vitesses de colmatage sont identiques jusqu’à un flux de 30 L.h-1.m-2. Pour un flux de 
perméat de 35 L.h-1.m-2, la vitesse de colmatage est plus importante dans le module 1MS et pour un 
flux de perméat supérieur, l’écart s’intensifie. En effet, pour Jp = 40 L.h-1.m-2 et Uls = 0,013 m.s-1, la 
vitesse de colmatage dans le module 1MS est plus de deux fois plus grande que celle dans le module 
1SS.  
La comparaison des modules 1SS et 1MS va être complétée avec cette fois-ci une vitesse 
superficielle du gaz de 0,018 m.s-1 (non testée dans le module 1LS). 
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(a) 
 
(b) 
  
Figure IV-10. Influence de la densité de fibres pour la filtration d’une suspension de bentonite à 
0,65 g.L-1 pour Ugs = 0,019 m.s-1 dans les modules ○ 1SS et ▲ 1MS 
Uls = (a) 0,013 (b) 0,025 m.s-1.  
Sur la Figure IV-10, les tendances sont les mêmes que pour Ugs = 0,038 m.s-1. Néanmoins, le flux 
de perméat à partir duquel les vitesses de colmatage diffèrent entre les deux modules est plus faible. 
Pour Ugs = 0,019 m.s-1, il est de 25 et 30 L.h-1.m-2 respectivement pour Uls = 0,025 et 0,013 m.s-1 
contre 30 et 35 L.h-1.m-2 à Ugs = 0,038 m.s-1 pour les mêmes vitesses superficielles de liquide. 
Il est donc possible de conclure que plus la densité de fibres est faible, plus la vitesse de 
colmatage est faible pour un flux de perméat donné et à mêmes conditions hydrodynamiques. Ce 
phénomène s’accentue lorsque la vitesse de gaz augmente et cette différence s’opère à plus faible 
flux de perméat. L’influence de la densité de fibres peut être expliquée par l’augmentation du 
mouvement des fibres lorsque leur nombre diminue. Lorsque la densité de fibres est plus faible, 
l’espace annulaire, autour du faisceau, est plus grand ce qui permet une plus grande liberté de 
mouvement et ainsi limite la formation du gâteau de filtration. Ce mouvement des fibres est accentué 
par une plus forte rétention de gaz lorsque la densité de fibres est plus faible. Comme cela a été 
mentionné suite à la modélisation de la rétention gazeuse, le gaz s’écoule dans l’espace annulaire et 
donc plus l’expansion des fibres est importante, plus le passage de l’air accentue le déplacement des 
fibres. 
Cette étude du colmatage particulaire étudié avec la méthode des paliers de flux ascendants dans 
différentes géométries de modules et pour de nombreuses conditions opératoires permet d’apporter 
les conclusions suivantes. 
Pour les modules à faible densité de fibres (PDc ≤ 0,18), une augmentation de la vitesse 
superficielle de gaz permet de limiter le colmatage. Pour des densités de fibres élevées, supérieures à 
0,3, les vitesses superficielles de gaz jouent un rôle moindre sur le colmatage. 
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Les vitesses superficielles de liquide, dans la gamme étudiée (Uls ≤ 0,038 m.s-1), avec une 
recirculation de liquide réalisée à faible vitesse, influencent très peu les vitesses de colmatage, quel 
que soit le type de module. 
L’étude des géométries de modules a permis de tirer les conclusions suivantes. Dans les mêmes 
conditions hydrodynamiques, les modules à forte compacité ont des vitesses de colmatage 
semblables. Concernant le nombre de faisceaux, les résultats sont identiques que les fibres soient 
distribuées sur trois faisceaux ou sur un seul faisceau. L’influence de la densité de fibres a une forte 
influence sur les vitesses de colmatage. À mêmes vitesses superficielles, plus la densité de fibres est 
faible, plus les vitesses de colmatage sont faibles. Cette tendance a été attribuée au mouvement des 
fibres plus important lorsque le nombre des fibres est plus faible.  
Le colmatage irréversible va maintenant être caractérisé avec la méthode des paliers de flux 
ascendants descendants, toujours dans les différents modules et pour deux vitesses superficielles de 
liquide. 
IV.2 Étude du colmatage irréversible en utilisant la méthode 
des paliers de flux ascendants puis descendants 
La méthode des paliers de flux ascendants puis descendants a été utilisée afin de caractériser 
l’irréversibilité du colmatage à une variation de flux. Les différences de pressions transmembranaires 
au début de deux paliers à mêmes flux PTMi – PTMi-2 ont été calculées afin de déterminer le flux, 
appelé dans notre étude ‘flux critique’, à partir duquel cette différence n’est plus nulle à plus ou moins 
0,015 bar. Le flux critique est donc le flux à partir duquel la différence de pression initiale entre deux 
paliers de même flux suite à une variation de flux est non nulle, supérieure à l’erreur de mesure 
(0,015 bar). Cela a été réalisé pour Ugs = 0,038 m.s-1 et pour deux vitesses superficielles de liquide 
(Uls = 0,013 et 0,025 m.s-1) dans tous les modules excepté le module 1LL.  
Ces travaux font suite aux travaux d’Espinosa-Bouchot (2005) qui soulignait que la vitesse 
superficielle de liquide jouait un rôle sur le colmatage particulaire. Nous avons alors focalisé nos 
études sur l’influence de la vitesse superficielle du liquide. L’influence de la vitesse superficielle du gaz 
sur le colmatage irréversible n’a donc pas été étudiée. Les influences de la vitesse superficielle de 
liquide et de la géométrie des modules sont présentées dans ce paragraphe.  
Le module 1LS n’est pas présenté ici car les différences de pression trouvées sont très 
importantes (plus de 0,05 bar pour un flux de 10 L.h-1.m-2). Ces valeurs élevées marquent une forte 
irréversibilité du colmatage dans ce module dès les faibles flux de perméat.  
Un exemple de résultats bruts des relevés de pression dans le module 1MS est présenté sur la 
Figure IV-11 pour Uls = 0,025 m.s-1 et Ugs = 0,038 m.s-1 (Ql = 254 L.h-1 et Qg = 0,39 Nm3.h-1 soit 
SADm = 0,26 Nm3.h-1.m-2). 
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Figure IV-11. Résultats bruts d’une expérience menée avec la méthode des paliers de flux ascendants 
et descendants lors de la filtration d’une suspension de bentonite à 0,65 g.L-1 au sein du module 1MS 
pour Uls = 0,025 m.s-1 et Ugs = ◊ 0,038 m.s-1. Le flux est reporté en gris. 
IV.2.1 Influence de la vitesse superficielle de liquide 
Les différences de pression initiale pour deux paliers à même flux, avant et après une montée de 
flux, sont présentées sur la Figure IV-12 pour les modules 1SS, 1MS et 3MS. Les erreurs absolues 
sur ces différences de pression sont de ± 0,015 bar.  
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(a) 
 
(b) 
 
(c) 
 
Figure IV-12. Influence de la vitesse superficielle du liquide sur l’irréversibilité du colmatage pour la 
filtration d’une suspension de bentonite à 0,65 g.L-1 pour Ugs = 0,038 m.s-1 et 
Uls = □ 0,013 ▲ 0,025 m.s-1 dans les modules (a) 1SS (b) 1MS (c) 3MS. 
D’après la Figure IV-12 et pour les trois modules présentés (1SS, 1MS et 3MS), la vitesse 
superficielle du liquide n’a pas d’influence sur l’irréversibilité du colmatage et les différences de 
pression sont identiques quel que soit le flux de perméat. De plus, l’irréversibilité du colmatage 
apparaît dès un flux de perméat de 14 L.h-1.m-2. Il faut également souligner que plus le flux de 
perméat est élevé, plus cette différence de colmatage est élevée et l’irréversibilité du colmatage à une 
variation de flux augmente avec le flux de perméat appliqué. 
Concernant l’augmentation de la différence de pression avec le flux, elle est due à une 
augmentation du dépôt de matières à la surface de la membrane qui ne peut être enlevé par une 
simple baisse du flux de perméat. Pour des flux supérieurs au flux critique, les particules semblent 
être maintenues à la membrane avec une probable compressibilité du dépôt augmentant alors la 
pression transmembranaire et l’irréversibilité du dépôt formé. 
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Les conclusions concernant le flux critique sont les mêmes pour tous les modules. La vitesse 
superficielle du liquide n’a pas d’impact sur l’irréversibilité du colmatage. Il est possible de relier cela 
avec l’étude du colmatage par la méthode des paliers de flux ascendants. Aucune influence de la 
vitesse liquide n’avait été trouvée et la conclusion est la même concernant le flux critique et 
l’irréversibilité du colmatage. Nous avons vu au chapitre précédent que les rétentions gazeuses sont 
similaires pour des vitesses superficielles de liquide positives. La quantité d’air qui passe au voisinage 
de la membrane est donc identique et le cisaillement provoqué par l’aération similaire. Le régime 
d’écoulement peut jouer un rôle sur le cisaillement mais nous avons vu que le régime est identique 
quelle que soit la vitesse superficielle du liquide. La comparaison des différences de pression entre les 
modules va tout d’abord se focaliser sur l’influence de la disposition des fibres sur le colmatage 
irréversible. 
IV.2.2 Influence de nombre de faisceaux à même densité de fibres 
La comparaison des différences de pression dans les modules 1MS et 3MS est présentée sur la 
Figure IV-13. 
(a) 
 
(b) 
 
Figure IV-13. Influence de la disposition des fibres et du nombre de faisceaux sur l’irréversibilité du 
colmatage pour la filtration d’une suspension de bentonite à 0,65 g.L-1 
dans les modules ○ 1MS et ● 3MS pour Ugs = 0,038 m.s-1 et Uls = (a) 0,013 (b) 0,025 m.s-1. 
Pour les deux vitesses superficielles de liquide, il n’y aucune différence significative sur les 
différences de pression (Figure IV-13) quel que soit le nombre de faisceaux et donc la disposition des 
fibres. Il est possible de conclure que dans ces conditions hydrodynamiques, la position des fibres n’a 
aucune influence sur le colmatage irréversible. La même tendance a été retrouvée avec la méthode 
des paliers de flux ascendants. 
L’influence de la densité de fibres va maintenant être étudiée. 
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IV.2.3 Influence de la densité de fibres 
Les différences de PTM des modules 1SS et 1MS sont comparées sur la Figure IV-14. 
(a) 
 
(b) 
 
Figure IV-14. Influence de la densité des fibres sur l’irréversibilité du colmatage pour la filtration 
d’une suspension de bentonite à 0,65 g.L-1 dans les modules ○ 1SS et ▲ 1MS  
pour Ugs = 0,038 m.s-1 et Uls = (a) 0,013 (b) 0,025 m.s-1. 
Pour les deux modules et les deux vitesses superficielles de liquide testées, le flux critique est 
égal à 10 L.h-1.m-2. La différence de pression augmente lorsque le flux de perméat augmente et pour 
un flux de perméat supérieur à 20 L.h-1.m-2, la partie du colmatage réversible à une variation de flux 
est plus faible dans le module 1SS que dans le module 1MS. Cette observation est en accord avec les 
résultats trouvés avec les méthodes de paliers de flux ascendants. La mobilité des fibres, plus 
importante dans le module 1SS, joue donc également un rôle dans le colmatage irréversible. 
En conclusion, le module 1SS avec la plus faible densité de fibres est moins sensible à 
l’accumulation et/ou à la compressibilité du dépôt de particules à la surface de la membrane. Il est 
possible de dire que plus la densité de fibres est faible, plus le dépôt particulaire est réversible. Cette 
conséquence peut être attribuée au mouvement des fibres qui est plus important dans le module 1SS. 
Cette mobilité plus importante permettrait d’éliminer plus facilement le dépôt lorsque le flux redescend 
à une valeur inférieure, et donc que la pression se relâche, permettant au dépôt de se décoller plus 
facilement. De plus, l’accumulation de particules au sein du faisceau de fibres creuses diffère selon la 
densité et les particules sont plus facilement éliminées lorsque le nombre de fibres est moins 
important. 
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IV.3 Conclusions sur l’étude du colmatage particulaire 
L’étude du colmatage particulaire a été réalisée en filtrant des suspensions de bentonite pour 
différentes conditions hydrodynamiques et dans différents modules. Ces expériences ont permis 
d’étudier l’influence des vitesses superficielles de liquide et de gaz et également l’influence de la 
géométrie du module sur le colmatage particulaire. Deux méthodes de paliers de flux ont été utilisées 
afin de comparer ces expériences entre elles, réalisées avec la même suspension de bentonite. 
La première méthode est la méthode des paliers de flux ascendants. Le tracé des vitesses de 
colmatage en fonction du flux de perméat permet d’obtenir une ‘photographie’ de l’aptitude au 
colmatage d’un module donné (traduite par une évolution des vitesses de colmatage en fonction du 
flux de perméat) pour des conditions hydrodynamiques données.  
Les vitesses superficielles de liquide, dans la gamme étudiée, avec une recirculation de liquide 
réalisée à faible vitesse, influencent très peu les vitesses de colmatage pour la gamme testée. Les 
conclusions qui suivent ne dépendent pas donc pas de la vitesse superficielle du liquide (Uls = 0,013 
et 0,025 m.s-1) 
Pour les modules à faible densité de fibres (PDc ≤ 0,18), une augmentation de la vitesse 
superficielle de gaz permet de limiter le colmatage. Pour des densités de fibres élevées, supérieures 
à 0,3, les vitesses superficielles de gaz jouent un rôle moins marqué sur le colmatage. Du point de 
vue de l’aération, un optimum doit être trouvé avec un colmatage et un coût énergétique les plus 
faibles possibles selon le flux de perméat fixé pour réaliser la filtration. Les ‘photographies’ permettent 
facilement, pour un flux donné, de déterminer la vitesse d’aération optimale pour un module donné. 
Pour travailler à un flux de 20 L.h-1.m-2, dans les modules à forte compacité (1LL et 1LS), une vitesse 
superficielle de gaz de 0,112 m.s-1 est nécessaire pour maintenir une vitesse de colmatage inférieur à 
109 m-1.s-1. Pour travailler à un flux de perméat plus élevé de 25 L.h-1.m-2, la vitesse superficielle de 
gaz optimale est de au moins  0,154 m.s-1.  
Pour les modules à faible compacité (PDc < 0,18) et pour une très large gamme de flux de 
perméat, plus la vitesse superficielle du gaz est élevée, plus le colmatage est faible. Le flux de 
perméat utilisé dans les bioréacteurs à membranes est rarement au dessus de 20 L.h-1.m-2 et pour ce 
flux, une vitesse superficielle de gaz de 0,019 m.s-1 suffit. Pour travailler à un flux de perméat plus 
important de 25 L.h-1.m-2, une vitesse superficielle de gaz de 0,038 m.s-1 permet de maintenir des 
vitesses de colmatages en dessous de 109 m-1.s-1. 
L’étude des géométries de modules a permis de tirer les conclusions suivantes :  
Dans les mêmes conditions hydrodynamiques, les modules à forte compacité ont des vitesses de 
colmatage semblables.  
Concernant le nombre de faisceaux, les résultats sont identiques que les fibres soient distribuées en 
trois faisceaux ou en un seul faisceau.  
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La densité de fibres a une forte influence sur les vitesses de colmatage. À mêmes vitesses 
superficielles, plus la densité de fibres est faible, plus les vitesses de colmatage sont faibles. Cette 
tendance a été attribuée au mouvement des fibres plus important lorsque le nombre des fibres est 
plus faible. Il est donc préférable de travailler à une faible densité de fibres mais cela implique une 
diminution de la surface membranaire et donc de la production de perméat. 
La seconde méthode est la méthode des paliers de flux ascendants et descendants. Le suivi de la 
pression permet alors de déterminer le flux à partir duquel la pression au début du palier n’est plus la 
même que le palier précédent à la même valeur de flux. Ce flux est alors appelé ‘flux critique’ et 
caractérise le colmatage irréversible à une variation de flux. Tout comme la première méthode, elle a 
permis de comparer les modules entre eux et pour un module donné de comparer les expériences 
pour plusieurs vitesses superficielles de gaz et de liquide. 
Les résultats provenant de la seconde méthode ont permis d’étudier l’irréversibilité du colmatage. 
Pour chacun des modules, la vitesse superficielle de liquide, dans la gamme étudiée 
[0,013-0,025 m.s-1], n’a aucune influence sur l’irréversibilité du colmatage. Le positionnement des 
fibres ne modifie pas le colmatage irréversible. La seule différence qui a été trouvée concerne la 
densité des fibres, avec un colmatage irréversible plus important pour des flux de perméat supérieurs 
à 20 L.h-1.m-2 lorsque la densité de fibres est multipliée par 2 (0,18 comparé à 0,09). 
 
Un tableau de synthèse a été réalisé (Tableau IV-7), en reprenant pour chaque module les 
conditions d’aération suffisantes pour conserver une vitesse de colmatage inférieure à 109 m-1.s-1 pour 
des flux de perméat de 20 et 25 L.h-1.m-2. 
Tableau IV-7. Tableau de synthèse des conditions d’aération, SADm (Nm3.h-1.m-2) et SADp (Nm3.m-3), 
pour Jp = 20 et 25 L.h-1.m-2 et pour chaque module (taux de remplissage entre 10 et 40%). 
Module  1SS (PDc = 10%)  1MS (PDc = 20%)  1LS (PDc = 40%)  1LL (PDc = 31%) 
 
 Ugs SADm SADp  Ugs SADm SADp  Ugs SADm SADp  Ugs SADm SADp 
 
0,019 0,29 14,5  0,019 0,13 6,5  0,112 0,28 12,5  0,112 0,67 33,5 
Jp = 20 
L.h-1.m-2 
 
Eair = 0,413 kWh.m-3  Eair = 0,366 kWh.m-3  Eair = 1,578 kWh.m-3  Eair = 1,839 kWh.m-3 
 
0,038 0,59 23,6  0,038 0,26 10,4  0,154 0,38 15,2  0,154 0,92 36,8 
Jp = 25 
L.h-1.m-2 
 
Eair = 0,661 kWh.m-3  Eair = 0,586 kWh.m-3  Eair = 1,742 kWh.m-3  Eair = 2,027 kWh.m-3 
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Au regard du Tableau IV-7, le module le plus rentable énergétiquement est le module 1MS, avec 
des consommations énergétiques spécifiques d’aération optimales de 0,366 et 0,586 kWh.m-3 
respectivement pour des flux de perméat de 20 et 25 L.h-1.m-2. 
Les vitesses de colmatage ont également été tracées en fonction du volume filtré (Figure IV-15) 
pour les trois modules 1SS, 1MS et 1LS. 
 
Figure IV-15. Comparaison des vitesses de colmatage en fonction du volume filtré  
pour les modules ○ 1SS ▲ 1MS □ 1LS. 
Au regard de la Figure IV-15, le modules 1MS est le module ayant les plus faibles vitesses de 
colmatage pour un volume filtré donné.  
C’est donc le module 1MS qui a été choisi, au vu de sa faible consommation énergétique 
spécifique d’aération et son volume filtré élevé, afin de mener les futures expériences réalisées avec 
des boues activées de bioréacteurs à membranes. Elles sont présentées au chapitre suivant. 
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Ce chapitre expose les travaux réalisés avec deux types de fluides biologiques : le surnageant de 
boues activées et les boues activées, respectivement avec le module 1LS et le module sélectionné 
dans le chapitre précédent sur la base des résultats en filtration de particules (module 1MS). Cette 
étude se divisera en deux parties avec chaque fluide présenté séparément. 
L’objectif de la première partie de ce chapitre est d’étudier et de caractériser le colmatage lors de 
la filtration d’un surnageant de boues activées dans le module 1LS (surface membranaire de 3,02 m2) 
pour trois vitesses superficielles de gaz (Ugs = 0 ; 0,038 ; 0,076 m.s-1) pour une vitesse de liquide fixée 
(Ul = 0,013 m.s-1, Ql = 92,2 L.h-1). Le surnageant est obtenu après centrifugation de la boue activée 
(âge de boues de 40 j) prélevée au pilote de Labège pendant 10 minutes et à 4 000 g. Il contient les 
composés solubles et colloïdaux et est exempt de particules (non détectables par analyse 
granulométrique). Le but de cette étude est de caractériser l’influence de l’aération sur le colmatage 
provoqué par la filtration de ces composés présents dans le surnageant de boues activées. 
L’objectif de la seconde partie de ce chapitre est d’étudier et de caractériser le colmatage lors de 
la filtration de boues activées d’un bioréacteur à membranes dans le module 1MS pour différents 
séquençages de l’aération et de la perméation. Toutes les expériences réalisées avec les boues 
activées sont réalisées à flux de perméat constant et relativement élevé (30 L.h-1.m-2). 
Les résultats de ce chapitre seront présentés de la manière suivante. La première partie de l’étude 
se focalisera tout d’abord sur le colmatage lors de la filtration de surnageant sans aération avec une 
analyse du liquide d’alimentation, du perméat et du liquide obtenu après rétrolavage. L’évolution du 
concentrat au cours de la filtration sera détaillée dans un second temps. Ensuite, les résultats des 
expériences sans aération seront comparés à une filtration frontale dans un système de référence 
sans aération afin de déterminer l’influence du type de filtration sur le colmatage de surnageant. 
L’influence de l’aération sur ce type de colmatage sera également analysée. Enfin, les conclusions de 
ces expériences avec le surnageant de boues activées seront récapitulées. 
La seconde partie de ce chapitre présentera tout d’abord l’influence de l’aération sur la filtration de 
boues activées. Le séquençage de l’aération avec un fort débit d’aération ponctuel sera développé en 
étudiant l’évolution de la pression et des vitesses de colmatage au cours de la filtration. Un autre 
séquençage sera également présenté, celui de la perméation avec des périodes de relaxation 
ponctuelles. Enfin, ces deux séquençages seront associés afin de coupler ces deux actions et de les 
comparer avec les expériences précédentes avec un seul séquençage. Toutes ces expériences 
seront notamment comparées en termes de propriétés du gâteau de filtration formé (compressibilité, 
réversibilité, irréversibilité) et d’énergie spécifique liée à l’aération afin de déterminer les conditions 
optimales permettant de limiter les coûts énergétiques tout en limitant le colmatage. 
Des conclusions générales regrouperont l’ensemble des résultats présentés pour ces deux fluides. 
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V.1 Étude du colmatage lors de la filtration de surnageant 
dans le module 1LS  
La méthode des paliers de flux ascendants (flux de perméat initial de 10 L.h-1.m-2, 
incrément de 5 L.h-1.m-2 toutes les dix minutes) utilisée pour les suspensions de bentonite 
pour déterminer les vitesses de colmatage sera appliquée pour les essais avec le surnageant dans le 
module 1LS. Chaque expérience est réalisée avec 10 L de surnageant provenant d’une solution 
commune de 30 L. Ces 10 L sont placés dans le bac d’alimentation ; le concentrat et le perméat sont 
renvoyés directement dans ce bac afin de pouvoir réaliser une expérience d’une heure avec ce faible 
volume. La filtration est alors réalisée en boucle fermée (Figure II-16). 
Différents échantillons ont été prélevés afin de suivre l’évolution de la quantité de matières 
organiques présente : le liquide de l’alimentation au début et à la fin de l’expérience, le concentrat 
pour chaque palier de flux (t = 6 ; 11 ; 21,5 ; 32 et 43,5 min soit respectivement Jp = 10 ; 15 ; 20 ; 25 et 
30 L.h-1.m-2), le perméat pour le premier et le dernier palier de flux (t = 5 et 50 min soit respectivement 
Jp = 10 et 30 L.h-1.m-2), et lors du rétrolavage. Le rétrolavage a été réalisé à 1,5 bar pendant 30 s et le 
volume d’eau de rétrolavage est alors de 8 L. Il faut noter que les prélèvements de rétrolavage se font 
au même endroit que les prélèvements de concentrat mais en mode rétrolavage, c’est-à-dire avec un 
courant liquide de l’intérieur vers l’extérieur des fibres creuses. Les prélèvements du concentrat au 
cours de la filtration n’ont été effectués que pour l’expérience sans aération.  
Afin de bien préciser où ces prélèvements ont été réalisés, le schéma de l’installation est présenté 
sur la Figure V-1 avec les trois positions des prises d’échantillons (liquide d’alimentation, concentrat, 
perméat). 
P Entrée
P Sortie
P Perméat
P Rétrolavage
Air
Boue 
activée
M
O
D
U
L
E
Eau 
Ultrafiltrée
Alimentation
Perméat
Concentrat
 
Figure V-1. Schéma de l’installation avec les trois prises d’échantillon utilisée lors de la filtration de 
surnageant de boues activées. 
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Le débit d’entrée est constant (96 L.h-1), le débit de perméat augmente (méthode des paliers) donc 
le débit de concentrat diminue au cours de l’expérience. Ces débits sont présentés dans le 
Tableau V-1. 
Tableau V-1. Débit de perméat et de concentrat au cours de l’expérience pour un débit d’entrée de 
96 L.h-1. 
Jp (L.h-1.m-2) 10 15 20 25 30 
Débit de perméat (L.h-1) 30,2 45,3 60,4 75,5 90,6 
Débit de concentrat (L.h-1) 65,8 50,7 35,6 20,5 5,4 
 
Les prélèvements sont exposés sur la Figure V-2 qui représente l’évolution de la pression et du 
flux au cours du temps pour l’expérience sans aération (Ugs = 0 m.s-1). 
 
Figure V-2. Détails des prélèvements de concentrat, de liquide d’alimentation et de perméat  
pour l’expérience sans aération (Ugs = 0 m.s-1). 
Comme le montre la Figure V-2, les prises d’échantillons de concentrat ont été faites au début de 
chaque nouveau palier de flux. Le perméat a été prélevé au début et à la fin de l’expérience (premier 
et dernier paliers de flux). Le liquide d’alimentation a été prélevé avant de démarrer l’expérience puis à 
la fin de l’expérience, une fois le pilote arrêté, dans le bac d’alimentation. 
Chaque échantillon a été analysé en termes de carbone organique total (COT-mètre) et avec un 
chromatographe HPLC-SEC avec détecteur de fluorescence afin d’étudier l’évolution de certains 
paramètres biologiques (protéines et substances humiques) du surnageant au cours de la filtration. 
Ces analyses ont également été réalisés dans les eaux de rétrolavage afin d’évaluer de manière 
qualitative et quantitative, la réversibilité du dépôt et les composés présents dans l’eau de rétrolavage.  
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V.1.1 Étude détaillée du colmatage lors de la filtration de 
surnageant sans aération 
Les analyses des échantillons du liquide d’alimentation, du perméat et de l’eau de rétrolavage 
seront détaillées puis l’évolution du concentrat au cours de la filtration sera étudiée. 
V.1.1.1 Analyses des échantillons du liquide d’alimentation, du perméat et de l’eau de rétrolavage 
Chaque échantillon a été analysé avec un chromatographe HPLC-SEC avec détecteur de 
fluorescence. Les analyses de fluorescence ont été réalisées pour les longueurs d’onde d’excitation 
Ex et d’émission Em suivantes : Ex/Em = 280/350 nm pour l’analyse des substances de type 
protéines et Ex/Em = 350/450 nm pour l’analyse des substances humiques. 
Ces analyses ne donnent pas d’informations sur les composés de type polysaccharides. Nous 
avons choisi d’analyser les protéines suite aux travaux de Massé (2004) et de Lesage (2005). 
Dans cette partie, nous présenterons l’analyse des échantillons prélevés dans : le liquide 
d’alimentation, le perméat et l’eau de rétrolavage. Un bilan réalisé avec l’analyse du carbone 
organique total conclura cette partie. 
Liquide de l’alimentation 
La réponse en fluorescence du liquide d’alimentation du début de l’expérience pour les molécules 
de type protéines est présentée sur la Figure V-3. 
 
Figure V-3. Chromatogrammes de l’échantillon du liquide d’alimentation début du surnageant de 
boue, réponse en fluorescence pour les protéines (Ex/Em = 280/350 nm), Ugs = 0 m.s-1. 
Le premier constat lors de l’analyse des substances de type protéines (Figure V-16) est que deux 
populations de molécules sont présentes dans le surnageant. Il y a tout d’abord des macromolécules 
dont le poids moléculaire est compris entre 10 et 1000 kDa, et centré autour de 280 kDa. De petites 
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molécules, avec un poids moléculaire compris entre 0,01 et 1 kDa, sont également présentes. Elles 
ont un poids moléculaire centré autour de 0,38 kDa. On peut donc dire que les protéines présentes 
dans le surnageant d’une boue activée de bioréacteur à membranes sont de deux types, des 
macromolécules et des molécules à faible poids moléculaire. On retrouve ici les résultats obtenus par 
Teychené (2008). 
La réponse en fluorescence du liquide d’alimentation de début pour les molécules de type 
substances humiques est présentée sur la Figure V-4. 
 
Figure V-4. Chromatogrammes de l’échantillon du liquide d’alimentation début du surnageant de 
boue, réponse en fluorescence pour les substances humiques (Ex/Em = 350/450 nm), Ugs = 0 m.s-1. 
Concernant l’analyse des substances humiques (Figure V-4), il n’y a qu’une seule population de 
molécules, qui ont un faible poids moléculaire (< 1 kDa), centré autour de 430 Da. Les substances 
humiques présentes dans le surnageant de boues activées d’un bioréacteur à membranes sont donc 
toutes de petite taille.  
À l’aide des chromatogrammes, l’aire sous la courbe de ces populations de macromolécules et de 
petites molécules a été calculée. Ces résultats sont présentés dans le Tableau V-6. Plus l’aire est 
grande, plus la concentration de cette population est importante. Cette analyse est qualitative et non 
quantitative. En effet, lorsqu’un détecteur de fluorescence est utilisé, des effets d’interférence 
(‘quenching effect’) peuvent se produire entre les protéines et les substances humiques 
(Galinha et al., 2007). Il est alors difficile de corréler les aires des chromatogrammes aux 
concentrations des composés analysés. En revanche, il est possible de comparer les 
chromatogrammes de diverses expériences. 
La proportion de molécules d’un pic par rapport au liquide d’alimentation initiale est calculée en 
divisant l’aire du pic de ces molécules par l’aire du pic de ces molécules présentes dans l’alimentation 
initiale. Elle est donnée dans les tableaux entre crochets en plus des valeurs des aires sous la courbe. 
Tableau V-2. Aire sous la courbe représentant la concentration des macromolécules (> 10 kDa) et des 
petites molécules (< 1 kDa) de type protéines (Ex/Em = 280/350 nm) et substances humiques 
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(Ex/Em = 350/445 nm) pour le liquide d’alimentation initiale du surnageant et [proportion de 
molécules d’un pic par rapport au liquide d’alimentation initiale]. 
Prélèvement  
Aire sous la courbe (mV.mL) 
et [Proportion de molécules] 
Type de molécules  Protéines  Substances humiques 
Poids moléculaire  > 10 kDa < 1 kDa  < 1 kDa 
Liquide de l’alimentation initiale  146 271  323 
Liquide de l’alimentation finale  0 [0] 157 [0,58]  219 [0,68] 
 
A la fin de l’expérience, le liquide d’alimentation ne contient plus de macromolécules et la quantité 
de molécules de faible poids moléculaire a diminué (entre 30 et 40%). 
Perméat 
Des échantillons de perméat ont été prélevés à t = 5 min (Jp = 10 L.h-1.m-2) et à t = 50 min 
(Jp = 30 L.h-1.m-2) afin de savoir si les molécules présentes dans le liquide d’alimentation sont 
retenues sur la membrane, ou si elles passent à travers la membrane et se retrouvent dans le 
perméat. Les analyses des substances de type protéines et les substances humiques sont présentées 
respectivement sur les Figure V-5 et Figure V-6. 
 
Figure V-5. Chromatogrammes de deux échantillons de perméat prélevés  
au début et à la fin d’une filtration de surnageant de boue à Ugs = 0 m.s-1,  
réponse en fluorescence pour les protéines (Ex/Em = 280/350 nm). 
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Figure V-6. Chromatogrammes de deux échantillons de perméat  
prélevés au début et à la fin d’une filtration de surnageant de boue à Ugs = 0 m.s-1, 
réponse en fluorescence pour les substances humiques (Ex/Em = 350/445 nm). 
Les seules molécules qui passent à travers la membrane et qui se retrouvent dans le perméat 
sont les molécules de faible poids moléculaire (< 1 kDa) (Figure V-5 et Figure V-6). Ce constat 
s’applique aux molécules de type protéines et de type substances humiques au début et à la fin de 
l’expérience. Ces petites molécules passent donc au travers de la couche colmatante et de la 
membrane et se retrouvent dans le perméat. Elles sont alors envoyées dans le bac d’alimentation en 
étant mélangées au concentrat. Elles sont alors à nouveau renvoyées dans le module, et continuent 
de passer à travers la membrane. Il est également possible que ces petites molécules s’agrègent, 
pour former des macromolécules. Cette hypothèse concernant le passage à travers la membrane et 
l’agrégation de petites molécules va être étudiée à l’aide d’un bilan entre le liquide d’alimentation et le 
perméat. Les aires sous la courbe des échantillons de perméat sont présentées dans le Tableau V-3. 
Tableau V-3. Aire sous la courbe représentant la concentration des molécules de petite taille 
(< 1 kDa) pour les différents échantillons de perméat lors de la filtration de surnageant sans aération, 
Ugs = 0 m.s-1 et [proportion de molécules par rapport au liquide d’alimentation initiale]. 
Prélèvement  Aire sous la courbe (mV.mL) 
et [Proportion de molécules] 
Types de molécules  Protéines  Substances humiques 
Poids moléculaire  < 1 kDa  < 1 kDa 
Perméat à t = 5 min, Jp = 5 L.h-1.m-2  140 [0,52]  194 [0,60] 
Perméat à t = 50 min, Jp = 30 L.h-1.m-2  148 [0,54]  213 [0,66] 
 
Toutes les macromolécules sont retenues par la membrane (100%), et une partie des molécules 
de petite taille (entre 30 et 50%) est également retenue par la membrane. Elles sont retenues par le 
dépôt à la surface de la membrane, qui forme une deuxième membrane, appelée membrane 
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dynamique, dont la taille des pores est variable et diffère de la taille initiale des pores de la membrane 
(Lee et al., 2002). Une légère augmentation dans le perméat des molécules de faible poids 
moléculaire est observée, que ce soient les molécules de type substances humiques ou de type 
protéines, mais cette augmentation reste très faible. Cette légère augmentation peut s’expliquer par 
l’augmentation du flux et donc de la pression transmembranaire, favorisant ainsi le passage à travers 
la membrane de certaines molécules qui n’auraient pas traversé la membrane avec une force de 
convection plus faible. Les petites molécules de type substances humiques ont une concentration 
dans le perméat plus importante que les petites molécules de type protéines, tout comme dans 
l’alimentation. Les substances humiques semblent passer en plus grand nombre au travers de la 
membrane que les petites protéines mais la différence reste faible. Si ce résultat venait à être 
confirmé par des expériences supplémentaires, il serait intéressant de comprendre les mécanismes 
d’une rétention plus importante des petites molécules de type protéines que de type substances 
humiques 
L’eau de rétrolavage a été également analysée et est présenté au paragraphe suivant. 
Rétrolavage 
À la fin de l’expérience, un rétrolavage à l’eau ultrafiltrée a été réalisé, à une pression de 1,5 bar 
(correspondant à un débit de 1000 L.h-1) et sur une durée de 30 s avec aération (Qg = 0,85 Nm3.h-1). 
La perméabilité initiale de la membrane était de 250 L.h-1.m-2 avant l’expérience et de 130 L.h-1.m-2 
après ce qui correspond à une chute de perméabilité de 60%. Après rétrolavage, la perméabilité est 
remontée à 200 L.h-1.m-2 soit 80% de la valeur initiale. Le colmatage est donc un colmatage 
majoritairement réversible mais une partie du colmatage n’est pas réversible par un simple rétrolavage 
à l’eau. 
Un échantillon de cette eau de rétrolavage a été analysé par HPLC-SEC avec détecteur de 
fluorescence. Les chromatogrammes pour l’analyse des substances protéiniques et humiques sont 
présentés respectivement sur la Figure V-7 et la Figure V-8. 
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Figure V-7. Chromatogramme d’un échantillon d’eau de rétrolavage prélevé à la fin  
d’une filtration de surnageant de boue à Ugs = 0 m.s-1,  
réponse en fluorescence pour les protéines (Ex/Em = 280/350 nm). 
 
Figure V-8. Chromatogramme d’un échantillon d’eau de rétrolavage prélevé à la fin  
d’une filtration de surnageant de boue à Ugs = 0 m.s-1,  
réponse en fluorescence pour les substances humiques (Ex/Em = 350/445 nm).  
Le premier constat est que, pour les substances de type protéines, les deux types de populations 
se retrouvent dans l’eau de rétrolavage. Ces molécules sont centrées autour de 29 kDa et 400 Da 
pour les substances de type protéines. Ces tailles sont les mêmes que celles des molécules 
analysées dans l’alimentation initiale. La couche colmatante est formée des mêmes molécules que 
celles du liquide d’alimentation et la taille de ces molécules ne semble pas être modifiée par la 
filtration. Il faut malgré tout tempérer compte tenu de la méthode d’analyse HPLC-SEC. En effet, 
l’éluent utilisé est une solution très saline qui pourrait donc modifier les propriétés électrostatiques des 
molécules, et ainsi restreindre leur taille autour d’un seul et même poids moléculaire. Malgré cela, les 
aires des macromolécules d’un côté et des petites molécules correspondent bien, entre deux 
échantillons, au même type de molécules. 
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Pour les substances humiques, les molécules à faible poids moléculaire (435 Da), qui étaient 
présentes dans le liquide d’alimentation se retrouvent dans l’eau de rétrolavage avec le même poids 
moléculaire.  
Cela justifie le fait que le dépôt de particules au niveau de la membrane est composé à la fois de 
molécules de petite taille et de macromolécules. Les macromolécules détectées sont des substances 
de type protéines alors que les molécules de petite taille sont un mélange à la fois de substances 
humiques et de substances de type protéines. Rappelons que le type de détecteur utilisé ici ne permet 
pas d’analyser les polysaccharides. Ce résultat est cohérent avec celui observé par Teychené (2008) 
avec des surnageants de boues activées et lors d’une filtration sur membrane plane en 
polyethersulfone, en filtration frontale à pression constante. Le type de colmatage formé par ces 
substances peut être du blocage ou de la restriction des pores, avec la formation possible d’un dépôt 
ou d’un gel de protéines à la surface de la membrane (Massé, 2004 ; Teychené et al., 2008).  
Pour réaliser un bilan massique, les masses de carbone organique totales de chaque échantillon 
vont être comparées. 
Bilan 
Avant de passer aux analyses de COT, pour faciliter la comparaison, les chromatogrammes du 
liquide d’alimentation initiale, du perméat final et du rétrolavage ont été tracés ensemble sur la 
Figure V-9 pour les substances de type protéines et sur la Figure V-10 pour les substances humiques. 
 
Figure V-9. Chromatogrammes des échantillons du liquide d’alimentation, de perméat (t = 50 min) et 
d’eau de rétrolavage lors de la filtration de surnageant de boue à Ugs = 0 m.s-1,  
réponse en fluorescence pour les protéines (Ex/Em = 280/350 nm). 
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Figure V-10. Chromatogrammes des échantillons du liquide d’alimentation, de perméat (t = 50 min) 
et d’eau de rétrolavage lors de la filtration de surnageant de boue à Ugs = 0 m.s-1,  
réponse en fluorescence pour les substances humiques (Ex/Em = 350/445 nm). 
La première observation lorsque l’on compare l’alimentation, le perméat et le rétrolavage, est que 
ces trois fluides sont composés des mêmes populations de molécules. 
Aucune macromolécule de type protéines (Figure V-9) ne passe à travers la membrane et toutes 
sont retenues par la membrane. Une partie de ces molécules est mesurée dans l’eau de rétrolavage. 
L’analyse des petites molécules (Figure V-9 et Figure V-10) montre qu’une grande partie passe à 
travers à la membrane et seule une faible proportion de ces molécules est éliminée par rétrolavage. 
Les composés influençant le colmatage semblent donc être les macromolécules de type protéines. 
Cette étude va être analysée de manière quantitative à l’aide des masses de COT de 
l’alimentation initiale et finale et du rétrolavage (Tableau V-4). Les mesures de COT prennent en 
compte l’ensemble des molécules organiques présentes dans la phase liquide : protéines, acides 
humiques et également polysaccharides. 
Tableau V-4. Masses de COT (mg) pour les différents échantillons d’alimentation initiale et de l’eau 
de rétrolavage. Filtration de surnageant dans le module 1LS à Uls = 0,013 m.s-1, sans aération, 
Ugs = 0 m.s-1. 
Prélèvement  Masses de COT (mg) 
Liquide d’alimentation initiale  129,5 
Liquide d’alimentation finale  70,4 
Eau de rétrolavage  22,0 
 
La masse de COT du liquide d’alimentation finale est pratiquement deux fois plus faible que celle 
du liquide d’alimentation initiale. Cette diminution souligne un appauvrissement global du liquide dans 
le bac d’alimentation en matières organiques au cours de la filtration. Cette différence de 
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concentration correspond à la matière qui s’est déposée sur la membrane (ou sur les conduites de 
l’installation) et responsable du colmatage, étant donné que perméat et concentrat sont recyclés dans 
le bac d’alimentation. On va supposer que la part adsorbée dans l’installation est négligeable. 
D’après le Tableau V-4, 59 mg de carbone organique s’est déposé sur la membrane, et 37% de 
cette masse déposée a été décollée de la membrane par rétrolavage. Les 63% restant représentent 
ce qui est resté sur la membrane après rétrolavage et constitue le colmatage irréversible à un simple 
nettoyage hydraulique de type rétrolavage. La partie réversible peut être attribuée à un dépôt en 
surface et un blocage des pores par les colloïdes et la partie irréversible du colmatage à une 
adsorption des composés solubles sur ou dans la membrane. 
La partie suivante s’intéressera à l’évolution de la vitesse de colmatage et des composés au cours 
de la filtration, toujours sans aération. 
V.1.1.2 Suivi des vitesses de colmatage lors de la filtration de surnageant sans aération 
La pression transmembranaire est mesurée au cours du temps toutes les 30 secondes. Les 
expériences avec le surnageant de boues activées, le même que celui analysé précédemment, ont 
été réalisées en utilisant la méthode des paliers de flux ascendants, utilisée pour la filtration de 
suspensions de bentonite (premier flux : 10 L.h-1.m-2, échelon entre deux paliers : 5 L.h-1.m-2, durée du 
palier : 10 minutes). Un exemple de l’évolution de la PTM pour les différents paliers de flux est 
présenté sur la Figure V-11 pour l’expérience sans aération (Ugs = 0 m.s-1). 
 
Figure V-11. Évolution de la pression transmembranaire (◊) au cours du temps avec la méthode des 
paliers de flux ascendants lors de la filtration d’un surnageant de boue au sein du module 1LS pour 
Uls = 0,013 m.s-1 et Ugs = 0 m.s-1. Le flux de perméat Jp est reporté en trait plein grisé. 
À chaque palier, la pression transmembranaire évolue très lentement et ce, quel que soit le flux de 
perméat (Figure V-11). Pour quantifier et étudier en détail cette évolution, les vitesses de colmatage 
(rapport de la variation de résistance de colmatage pour une période donnée, dRc/dt) ont été calculées 
pour chacun des paliers de flux sur une durée de 10 minutes. Comme dans le chapitre précédent, 
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cette méthode permet de comparer des résultats entre eux. Il est donc possible de comparer les 
résultats correspondants à la filtration de surnageant sans aération, présentés sur la Figure V-12 (a), 
avec les résultats de la filtration de bentonite (0,65 g.L-1) sans aération, rappelés sur la 
Figure V-12 (b), dans le même module et à même vitesse superficielle du liquide (Ul = 0,013 m.s-1). 
(a) 
 
(b) 
 
Figure V-12. Évolution de la vitesse de colmatage sous la forme dRc / dt▲ lors de la filtration (a) de 
surnageant de boues activées et (b) d’une suspension de bentonite, pour une vitesse de liquide donnée 
(Uls = 0,013 m.s-1) dans le module 1LS, et sans aération Ugs = 0 m.s-1. 
Le premier constat, au regard de la Figure V-12 (a), est que les vitesses de colmatage obtenues 
avec le surnageant restent faibles [< 20.108 m-1.s-1] mais du même ordre de grandeur que celles 
obtenues avec la bentonite [Figure V-12 (b)]. Le second constat surprenant est que les vitesses de 
colmatage pour le surnageant diminuent lorsque le flux de perméat augmente [Figure V-12 (a)], 
tendance inverse de celle trouvée avec la bentonite [Figure V-12 (b)]. Il y aurait donc un colmatage 
plus rapide pour les premières périodes de filtration de surnageant, à faible flux, puis ce colmatage est 
de moins en moins rapide lorsque Jp augmente. 
Lors d’une expérience à paliers de flux, le volume filtré sur un palier dV augmente à chaque palier 
pour un même dt (10 min). La correspondance entre les dt de chaque palier à flux fixé et le volume 
filtré sur un palier dV est précisée dans le Tableau V-5 avec le volume cumulé V au cours de 
l’expérience. 
Tableau V-5. Correspondance entre dt et dV pour chaque palier de flux et volume cumulé V. 
n° du palier 1 2 3 4 5 
Jp (L.h-1.m-2) 10 15 20 25 30 
Qp (L.h-1) 30,2 45,3 60,4 75,5 90,6 
dt (min) 10 10 10 10 10 
dV (L) 5,0 7,6 10,1 12,6 15,1 
V (L) 5,0 12,6 22,7 35,3 50,4 
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Nous avons décidé de changer de mode de représentation des vitesses de colmatage afin de 
prendre en compte cette augmentation du volume filtré pour chaque palier en calculant la vitesse de 
colmatage en fonction du volume filtré, dRc/dV, et non plus en fonction du temps. Cette représentation 
est donnée sur la Figure V-13. 
 
Figure V-13. Évolution de la vitesse de colmatage sous la forme dRc / dV▲ lors de la filtration de 
surnageant pour une vitesse de liquide donnée (Ul = 0,013 m.s-1) dans le module 1LS, Ugs = 0 m.s-1. 
L’évolution de dRc/dV (Figure V-13) est la même que dRc/dt [Figure V-12 (a)]. Le colmatage 
s’effectue de moins en moins rapidement lorsque Jp augmente.  
Nous allons tracer la résistance de colmatage à la fin de chaque palier Rc (10-12 m-1) et le volume 
filtré cumulé V (L) en fonction de la durée de l’expérience, t (min). 
 
Figure V-14. Évolution de la résistance au colmatage Rc et du volume filtré cumulé V en fonction du 
temps, pour la filtration de surnageant dans le module 1LS à Ugs = 0 m.s-1 et Uls = 0,013 m.s-1 
Nous voyons sur la Figure V-14 que la résistance au colmatage augmente au cours de la filtration 
puis se stabilise sur un plateau au bout d’une trentaine de minute (Jp = 20 L.h-1.m-2) alors que le 
volume filtré continue d’augmenter de manière exponentielle, ce qui explique que dRc / dV tend vers 
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zéro. Nous conserverons ce mode de représentation des vitesses de colmatage pour un volume filtré 
sur un palier dV pour les expériences présentées dans ce chapitre. 
 
D’après la Figure V-13, un dépôt important de composés colmatants a donc lieu dès les premiers 
instants de filtration (moins de dix minutes) sur la membrane vierge, provoquant une résistance au 
colmatage et une vitesse de colmatage élevées. La filtration se poursuit (flux de perméat qui 
augmente), la résistance au colmatage atteint un palier alors que le volume filtré continue d’augmenter 
et la vitesse de colmatage diminue. L’hypothèse suivante peut être avancée pour expliquer les 
différences entre la Figure V-12 (a) et la Figure V-12 (b) : les propriétés du fluide varient au cours de 
la filtration ce qui modifie l’apport de produits colmatants vers la membrane. Cette hypothèse se 
justifie par la recirculation du perméat et du concentrat dans le bac d’alimentation et donc une solution 
d’alimentation qui s’appauvrit au cours de l’expérience du fait de la rétention de molécules sur la 
membrane et/ou dans le faisceau. De plus, toutes les expériences réalisées ici avec la bentonite 
(Chapitre IV) ou avec de la boue (Massé, 2004) montrent une augmentation de la vitesse de 
colmatage avec le flux de perméat. Cette hypothèse sera étudiée par l’analyse approfondie des 
composés colmatants, avec les analyses par COT-mètre et par chromatographie associée à un 
détecteur de fluorescence. 
V.1.1.3 Analyses de carbone organique total au cours du temps 
Les échantillons prélevés dans le concentrat au cours de la filtration ont été analysés au 
COT-mètre afin de déterminer les concentrations en carbone organique totales (COT) et connaître les 
valeurs au cours de la filtration. Les valeurs de COT sont données à ± 0,3 mg.L-1. L’évolution au cours 
du temps du COT dans le concentrat a été tracée pour l’expérience sans aération et est présentée sur 
la Figure V-15. Les concentrations en COT du liquide d’alimentation initiale et finale y ont été ajoutées. 
 
Figure V-15. Concentrations en COT (mg.L-1) dans le concentrat et le liquide d’alimentation initiale 
et finale ♦ pour les différents échantillons prélevés au cours de l’expérience pour différents paliers de 
flux (traits pleins) pour une vitesse de liquide donnée (Uld = 0,013 m.s-1)  
dans le module 1LS sans aération (Ugs = 0 m.s-1). 
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La concentration en COT diminue au cours de la filtration pour une augmentation successive du 
flux par paliers (Figure V-15). Cette diminution est rapide dès les dix premières minutes, puis ralentit à 
partir de la vingtième minute. Les composés organiques colmatants se déposent sur la membrane 
vierge de manière rapide. Une partie de ces composés organiques colmatants est recyclée dans le 
liquide d’alimentation, puis ils repassent dans le module, se déposent sur la membrane colmatée de 
manière moins prononcée, et ainsi de suite. Ces résultats sont en accord avec l’hypothèse évoquée 
au paragraphe V.1.1.2 pour expliquer les courbes dRc/dV en fonction de Jp, à savoir que la 
composition du liquide d’alimentation est modifiée au cours du temps et que l’apport de composés 
colmatants vers la membrane diminue au cours de la filtration. La variation de concentration joue sur 
la quantité de COT amenée vers la membrane et susceptible d’être retenue par la membrane et le 
dépôt, et également sur la polarisation de concentration avec la diminution au cours du temps de la 
concentration de la liqueur mixte et donc des flux rétrodiffusifs de la membrane vers le liquide qui 
diminuent au cours de la filtration. 
L’analyse de cette évolution de la composition du liquide d’alimentation sera complétée par 
l’analyse HPLC-SEC des macromolécules et des petites molécules organiques afin de confirmer cette 
hypothèse. 
V.1.1.4 Analyses des protéines et des substances humiques au cours de la filtration sans aération 
Chaque échantillon a été analysé au chromatographe HPLC-SEC et détecteur de fluorescence 
avec l’analyse des substances de type protéines et des substances humiques. 
Dans cette partie sera présentée l’analyse des échantillons prélevés dans : le liquide 
d’alimentation et le concentrat, le perméat et enfin l’eau de rétrolavage. 
Les réponses en fluorescence du liquide d’alimentation et du concentrat pour les molécules de 
type protéines sont présentées sur la Figure V-16. 
 
Figure V-16. Chromatogrammes de différents échantillons du liquide d’alimentation et de concentrat 
pris au cours du temps pour différents paliers de flux lors de la filtration de surnageant de boue à 
Ugs = 0 m.s-1, réponse en fluorescence pour les protéines (Ex/Em = 280/350 nm). 
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L’évolution de ces deux populations au cours du temps montre que le pic des macromolécules 
diminue au cours de l’expérience pour devenir nul à la fin de l’expérience, après 53 minutes de 
filtration. Ces tendances peuvent être reliées aux résultats des masses de COT. Ces macromolécules 
sont donc soit passées à travers la membrane, soit elles ont été retenues par la membrane. Comme 
cela a été mentionné au début de cette étude, le perméat est renvoyé dans le bac d’alimentation et ne 
contient aucune macromolécule (Figure V-5). Ces molécules ont donc été retenues et se sont 
déposées sur la membrane.  
Le pic de petites molécules diminue dès les premiers instants de filtration (t = 6 min) puis reste 
stable jusqu’à la fin de l’expérience. La rétention des petites protéines est donc indépendante des flux 
de perméat et du dépôt constitué. Elles traversent l’ensemble membrane plus dépôt indépendamment 
de la convection vers la membrane. 
Les réponses en fluorescence du liquide d’alimentation et du concentrat pour les molécules de 
type substances humiques sont présentées sur la Figure V-17. 
 
Figure V-17. Chromatogrammes de différents échantillons du liquide d’alimentation et de concentrat 
pris au cours du temps pour différents paliers de flux lors de la filtration de surnageant de boue à 
Ugs = 0 m.s-1, réponse en fluorescence pour les substances humiques (Ex/Em = 350/445 nm). 
Concernant l’évolution des substances humiques au cours de la filtration, au bout de 6 minutes, le 
pic a diminué par rapport au liquide d’alimentation, puis ce pic reste identique tout le long de 
l’expérience. On retrouve donc le même comportement que pour les petites molécules de type 
protéines. La hauteur du pic, pour t ≥ 6 min, est la même que celle du perméat. Seule une partie de 
ces substances humiques de petite taille est donc retenue par la membrane, et ce au tout début de la 
filtration. Les molécules mesurées sont donc des molécules qui sont passées au travers de la 
membrane et qui se retrouvent de nouveau dans le bac d’alimentation (perméat recyclé). Ces 
substances humiques, comme les petites protéines, n’interviennent plus dans le colmatage au cours 
du reste de l’expérience.  
Cette rétention pourrait expliquer en partie la forte vitesse de colmatage sur le premier palier de 
filtration pour lequel à la fois les macromolécules et les petites molécules ont été retenues.  
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À l’aide des chromatogrammes, l’aire sous la courbe de ces populations de macromolécules et de 
petites molécules a été calculée pour chacun des prélèvements. Ces résultats sont présentés dans le 
Tableau V-6. 
Tableau V-6. Aire sous la courbe représentant la concentration des macromolécules (> 10 kDa) et des 
petites molécules (< 1 kDa) de type protéines (Ex/Em = 280/350 nm) et substances humiques 
(Ex/Em = 350/445 nm) pour les différents échantillons du liquide d’alimentation et de concentrat lors 
de la filtration de surnageant sans aération, Ugs = 0 m.s-1. 
Prélèvement  Aire sous la courbe (mV.mL) 
Type de molécules  Protéines  Substances humiques 
Poids moléculaire  > 10 kDa < 1 kDa  < 1 kDa 
Liquide d’alimentation initiale  146 271  323 
Concentrat à t = 6 min, Jp = 10 L.h-1.m-2  72 172  242 
Concentrat à t = 11 min, Jp = 15 L.h-1.m-2  42 150  225 
Concentrat à t = 21,5 min, Jp = 20 L.h-1.m-2  24 178  228 
Concentrat à t = 32 min, Jp = 25 L.h-1.m-2  7 169  232 
Concentrat à t = 43,5 min, Jp = 30 L.h-1.m-2  1 153  219 
Liquide d’alimentation finale  0 157  219 
 
Cette évolution de populations de protéines et de substances humiques au cours du temps a 
également été analysée en termes de proportion de molécules du liquide d’alimentation. La proportion 
de molécules correspond à la quantité de molécules présentes dans un échantillon par rapport à la 
quantité présente dans le liquide d’alimentation initiale. Elle est calculée en divisant l’aire sous la 
courbe d’un échantillon par l’aire sous la courbe du liquide d’alimentation initiale. L’évolution de l’aire 
sous la courbe au cours du temps est présentée sur la Figure V-18, pour à la fois les petites 
molécules et les macromolécules de type protéines et également pour les petites molécules de type 
substances humiques. 
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Figure V-18. Évolution de la proportion des macromolécules de type protéines et des petites 
molécules de type substances humiques et protéines dans le concentrat par rapport à celles présentes 
dans le liquide d’alimentation initiale. 
Les protéines, que ce soient des macromolécules ou des petites molécules, sont en quantité 
moindre dans le concentrat comparées aux substances humiques (Figure V-18). La proportion des 
macromolécules diminue beaucoup plus que celle des petites molécules (Figure V-18). Ce constat est 
à relier à la taille des pores. Le seuil de coupure de la membrane est de 300 kDa. Après rétention de 
molécules, la taille des pores de l’ensemble membrane plus dépôt diminue. Les molécules de petit 
poids moléculaire passent à travers les pores de la membrane et du dépôt, alors que les 
macromolécules sont retenues en raison de leur taille par la membrane. Au fur et à mesure de 
l’expérience, les macromolécules continuent de se déposer sur la membrane et contribuent ainsi au 
colmatage.  
Pour les molécules de faible poids moléculaire, l’évolution du taux de rétention de molécules est 
similaire, quel que soit leur type, protéines ou substances humiques. Cette évolution est rapide dès les 
premiers instants (au bout de 6 min) puis atteint un palier. Les petites molécules ne sont plus retenues 
sur la membrane et passent à travers la membrane et se retrouvent dans le perméat.  
Nous allons reprendre l’ensemble des résultats afin d’expliquer l’évolution de la résistance au 
colmatage en fonction du temps, représentée sur la Figure V-19. 
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Figure V-19. Évolution de la résistance au colmatage et du flux de perméat en fonction du temps, 
pour la filtration de surnageant  dans le module 1LS Ugs = 0 m.s-1 et Uls = 0,013 m.s-1 
La Figure V-19 illustre les explications suivantes. Au premier palier de flux (Jp = 10 L.h-1.m-2) et 
dès les premières minutes (t ≤ 6 min), les macromolécules et les petites molécules sont retenues par 
la membrane. Pour les paliers suivants, les macromolécules protéiniques sont amenées à la 
membrane mais en quantité décroissante à chaque palier. Les petites molécules de type protéines et 
substances humiques ne sont pas retenues et n’amènent pas de contribution complémentaire au 
colmatage. Le dépôt et sa résistance se stabilisent progressivement (plateau sur la Figure V-19).  
En considérant que la proportion de molécules dans le concentrat correspond à ce qui n’a pas été 
retenu par la membrane, nous pouvons en déduire la proportion de molécules "retenues" dans le 
module. Ces molécules sont soit directement sur la membrane, soit emprisonnées dans le faisceau de 
fibres. La proportion de molécules "retenues" est égale à [1 – (proportion de molécules dans le 
concentrat)] et est représenté sur la Figure V-20. 
 
Figure V-20. Évolution de la proportion des macromolécules de type protéines et des petites 
molécules de type substances humiques et protéines "retenues"  
par rapport à celles présentes dans le liquide d’alimentation initiale. 
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Afin de vérifier cela, la vitesse de colmatage a été tracée en fonction de l’aire sous la courbe des 
macromolécules de type protéines et des molécules à faible poids moléculaire de type protéines et 
substances humiques. Cette évolution est présentée sur la Figure V-21. 
 
Figure V-21. Évolution de la vitesse de colmatage en fonction de l’aire sous la courbe (mV.mL) des 
macromolécules de type protéines et des petites molécules de type protéines et substances humiques. 
Précision de l’instant t (min) de prélèvement. 
Plus l’aire sous la courbe des macromolécules de type protéines est grande, plus la vitesse de 
colmatage est importante (Figure V-21). Le colmatage est donc fortement influencé par la présence de 
protéines à fort poids moléculaire (280 kDa). Lors de la filtration, on se déplace sur les courbes du 
point haut (t = 6 min) vers le point bas (t = 42,5 min). Il y a donc une forte rétention de ces molécules 
sur la membrane et ceci engendre un colmatage important. Ces résultats ont déjà été démontrés pour 
des filtrations à pression constante sur membrane plane en cellule Amicon (Teychené, 2008). En effet, 
Teychené (2008) trouve que plus la proportion en macromolécules (300 kDa) de type protéines est 
importante dans les biopolymères, plus les vitesses de colmatage sont importantes. D’autres auteurs 
ont d’ailleurs souligné le rôle des protéines dans le colmatage (Massé, 2004 ; Lesage, 2005 ; 
Stricot, 2008 ; Teychené, 2008).  
Pour les molécules à faible poids moléculaire, aucune corrélation entre la vitesse de colmatage et 
la concentration en petites molécules n’a pu être vérifiée. En conclusion, parmi les molécules 
analysées, seules les macromolécules de type protéines jouent un rôle significatif dans le colmatage 
des bioréacteurs à membranes. 
Cette expérience sans aération en filtration semi-frontale va être comparée à une filtration frontale 
sans aération réalisée en cellule Amicon, référentiel de filtration standard 
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V.1.2 Comparaison avec un colmatage en filtration frontale à 
pression constante 
L’objectif est de comparer les résultats obtenus ici à l’échelle semi-industrielle en filtration 
semi-frontale par paliers de flux avec un épuisement progressif des protéines dans l’alimentation, avec 
un système fermé fonctionnant en filtration frontale à pression constante, correspondant aux 
expériences pratiquées auparavant par Massé (2004) et Teychené (2008). Il est important de préciser 
que les membranes planes (filtration frontale) et fibres creuses (filtration semi-frontale) sont chacune 
en polysulfone avec un seuil de coupure identique (300 kDa). Les expériences sont réalisées avec le 
même matériau membranaire et le même diamètre de pores de la membrane. 
La solution de surnageant, identique à celle utilisée pour les expériences réalisées dans le module 
et présentées ci-dessus, a été filtrée dans une cellule Amicon. Cette expérience a été réalisée afin de 
caractériser le comportement colmatant d’un milieu biologique vis-à-vis d’un référentiel de filtration 
standard. Le pouvoir colmatant du surnageant de boues activées étudié est ainsi caractérisé dans le 
système de référence qu’est la cellule Amicon.  
Cette filtration a été réalisée en mode frontal continu, à une pression constante de 0,5 bar, sur une 
membrane en polysulfone avec un diamètre de pores de 0,1 µm (mêmes matériau et diamètre des 
pores que les fibres creuses utilisées) de 0,126 cm2 de surface membranaire. Le volume filtré est de 
150 mL. Afin de s’affranchir de la perméabilité initiale de la membrane, le flux instantané J a été divisé 
par flux initial J0. L’évolution de ce ratio a été tracée en fonction du volume de perméat filtré divisé par 
la surface membranaire et est présenté sur la Figure V-22. 
 
Figure V-22. Évolution du flux en fonction du volume filtré pour la filtration frontale d’un surnageant 
de boues activées à pression constante de 0,5 bar. 
La chute de flux est très rapide sur cette expérience, avec une perte de 40 %, 60 % et 80% du flux 
respectivement pour des volumes filtrés de 0,02, 0,04 et 0,09 m3.m-2 (Figure V-22). La perméabilité 
initiale de la membrane était de 250 L.h-1.m-2 au début de l’expérience. Un rétrolavage a été réalisé à 
la fin de l’expérience en retournant la membrane et en faisant passer à travers la membrane 50 mL 
Chapitre V Étude du colmatage lors de la filtration de fluides biologiques 
 279 
d’eau ultrapure. La perméabilité trouvée après rétrolavage est de 200 L.h-1.m-2. 80% de la perméabilité 
initiale a ainsi pu être retrouvée après rétrolavage. Les 20% restant correspondent donc à un 
colmatage irréversible à un simple rétrolavage hydraulique. Il pourrait être dû à la présence de 
macromolécules de type protéines à la surface de la membrane. Cette hypothèse va être vérifiée par 
l’analyse en fluorescence des échantillons du liquide d’alimentation, de perméat et d’eau de 
rétrolavage de cette expérience, présentée dans le Tableau V-7. Les résultats des eaux de 
rétrolavage ont été ramenés à volume équivalent. 
Tableau V-7. Aire sous la courbe représentant la concentration des macromolécules (> 10 kDa) et des 
petites molécules (< 1 kDa) de type protéines (Ex/Em = 280/350 nm) et substances humiques 
(Ex/Em = 350/445 nm) pour les différents échantillons de liquide d’alimentation initiale, de perméat 
final et du rétrolavage. Filtration de surnageant sans aération, Ugs = 0 m.s-1, en cellule Amicon. 
Prélèvement  Aire sous la courbe (mV.mL) 
Type de molécules  Protéines  Substances humiques 
Poids moléculaire  > 10 kDa < 1 kDa  < 1 kDa 
Liquide d’alimentation initiale  72 356  394 
Perméat global  0 363  381 
Eau de rétrolavage  
(aires ramenées à volume équivalent)  74 2 
 7 
 
Au regard du Tableau V-7, la concentration en macromolécules de type protéines est nulle dans le 
perméat. Toutes les macromolécules de type protéines sont retenues par la membrane. Par contre, 
toutes les petites molécules, de type protéines ou substances humiques, traversent la membrane. On 
retrouve donc en termes de molécules retenues le même type de résultat et les mêmes contributions 
au colmatage que dans notre système semi-industriel, avec son mode de fonctionnement spécifique. 
De plus, la concentration de ces macromolécules de type protéines est très importante dans l’eau de 
rétrolavage, contrairement aux molécules de petit poids moléculaire, que ce soient des protéines ou 
des substances humiques. D’après les aires sous la courbe pour l’eau de rétrolavage, toutes les 
macromolécules de type protéines ont été enlevées de la membrane par un simple rétrolavage à l’eau 
et constituent donc un colmatage très réversible. Pourtant, la perméabilité après rétrolavage ne 
correspond qu’à 80% de la perméabilité initiale. Il se pourrait que d’autres composés non analysés par 
HPLC-SEC soient responsables du colmatage irréversible. Ces composés peuvent notamment être 
des polysaccharides, molécules qui n’ont pas été analysées au cours de cette étude. Il serait 
intéressant de compléter ces expériences par des analyses de polysaccharides. 
Nous avons voulu évaluer les différences entre cette filtration frontale à pression constante en 
cellule Amicon et la filtration semi-frontale sans aération réalisée sur le pilote par paliers de flux. Les 
différences et les points communs entre ces deux expériences sont répertoriés dans les paragraphes 
suivants. 
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Le volume filtré est divisé par la surface membranaire en mètre carré de membrane afin de 
s’affranchir de cette différence d’un rapport 30 dans les deux systèmes (0,126 m2 pour la filtration 
frontale et 3,02 m2 pour la filtration semi-frontale).  
Pour la filtration frontale à pression constante, le flux diminue au cours de l’expérience alors que 
pour l’expérience à paliers de flux constants, le flux est augmenté tout au long de l’expérience.  
Les fluides initiaux sont identiques mais les fluides au cours de la filtration sont différents étant 
donné que dans le pilote, le perméat et le concentrat sont renvoyés dans le bac d’alimentation alors 
que ce n’est pas le cas en filtration frontale, où le fluide d’alimentation reste identique pendant toute 
l’expérience. 
Le volume initial pour la filtration en semi-frontale est de 10 L alors qu’il est de 0,150 L pour la 
filtration frontale.  
Malgré ces différences, il faut souligner que les expériences sont réalisées sur une membrane 
ayant le même matériau (polyethersulfone) et le même diamètre moyen de pores : 0,08 µm pour les 
fibres creuses (filtration semi-frontale) et 0,1 µm pour la membrane plane (filtration frontale). 
Les résistances de colmatage de l’expérience en filtration frontale ont été comparées aux 
résistances de colmatage de l’expérience en filtration semi-frontale pour des volumes filtrés identiques 
(même dV/Am). Elles sont présentées respectivement sur les Figure V-23 (a) et Figure V-23 (b). 
(a) 
 
(b) 
 
Figure V-23. Comparaison des résistances de colmatage en fonction du volume filtré pour deux 
modes de filtration, (a) frontale à 0,5 bar et (b) semi-frontale avec paliers de flux ascendant lors de la 
filtration d’un surnageant de boues activées. 
Nous voyons tout d’abord sur la Figure V-23 que les ordres de grandeur des résistances de 
colmatage sont les mêmes (entre 0 et 3.10-12 m-1), que la filtration soit frontale ou semi-frontale. 
Détaillons maintenant l’évolution de Rc  pour les deux modes de filtration 
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Lors de la filtration frontale [Figure V-23 (a)], l’évolution de la résistance de colmatage au cours de 
la filtration est linéaire. La solution d’alimentation reste la même tout au long de l’expérience et les 
molécules organiques sont amenées vers la membrane à pression constante. 
Pour la filtration semi-frontale [Figure V-23 (b)), nous avons vu que la solution d’alimentation 
s’appauvrit au cours de l’expérience ce qui se traduit par une résistance de colmatage qui atteint un 
plateau et qui n’augmente plus. 
Nous pouvons donc dire qu’en filtration frontale et lorsque la solution d’alimentation est identique 
tout au long de l’expérience, la résistance au colmatage est proportionnelle au volume filtré (pour des 
V/Am allant jusque 0,016 m3.m-2 soit 0,150 L). En revanche, pour un liquide d’alimentation (10 L) qui 
s’appauvrit au cours de l’expérience en filtration semi-frontale, la résistance de colmatage atteint un 
palier après un volume filtré V/Am  d’environ 0,006 m3.m-2, soit 18 L. 
Les vitesses de colmatage dRc / d (V/Am) de ces deux expériences ont également été tracées en 
fonction du volume filtré V/Am et sont présentées sur la Figure V-24 (a) pour la filtration frontale et la 
Figure V-24 (b) pour la filtration semi-frontale. 
(a) 
 
(b) 
 
Figure V-24. Comparaison des vitesses de colmatage en fonction du volume pour filtré pour deux 
modes de filtration, (a) frontale à 0,5 bar et (b) semi-frontale avec paliers de flux ascendant lors de la 
filtration d’un surnageant de boue activée. 
Le premier constat est que l’évolution des vitesses de colmatage exprimées sous la forme 
dRc/d(V/Am) est similaire pour les deux types de filtration [Figure V-24 (a) et (b)]. Le tracé de 
dRc/d(V/Am) = f(V/Am) apporte donc des informations supplémentaires au tracé de Rc = f(V/Am). Pour 
les deux modes de filtration, la vitesse de colmatage est importante dans les premiers instants de la 
filtration puis diminue pour atteindre un palier. Pour la filtration frontale, ce palier se situe autour de 
8,5.1013 m-1/(m3.m-2) alors que les vitesses de colmatage sont nulles pour la filtration semi-frontale. 
Cette tendance semble pouvoir se généraliser à tout mode de filtration pour une alimentation non 
continue de surnageant pour un système fermé : avec recyclage du perméat et du concentrat d’un 
côté et filtration en cellule Amicon pour un volume donné de l’autre. Dans ces expériences, lorsque la 
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membrane est vierge, la formation du dépôt s’effectue de manière rapide et prononcée. Une fois cette 
couche colmatante formée, le colmatage est alors beaucoup plus lent. L’analyse ne sera pas 
approfondie étant donné les différences de conditions opératoires (flux ou pression constante, avec ou 
sans vitesse de liquide tangentielle à la membrane, surface membranaire) entre ces deux 
expériences. 
 
Nous allons maintenant étudier l’influence de l’aération sur le colmatage moléculaire induit par la 
filtration de surnageant de boues activées dans le pilote à échelle semi-industrielle. 
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V.1.3 Influence de l’aération sur le colmatage 
La même expérience que celle sans aération a été réitérée dans le pilote pour deux vitesses 
d’aération différentes (Ugs = 0,038 et 0,076 m.s-1). Nous allons donc comparer les résultats sans 
aération avec deux expériences avec aération. 
V.1.3.1 Influence de la vitesse superficielle de gaz sur les pressions transmembranaires lors de la 
filtration de surnageant 
Les PTM de chacune de ces expériences sont comparées sur la Figure V-26. 
 
Figure V-25. Influence de l’aération sur la PTM lors de la filtration de surnageant pour une vitesse de 
liquide donnée (Ul = 0,013 m.s-1) dans le module 1LS, Ugs = ▲ 0 □ 0,038 ■ 0,076 m.s-1 
Les pressions transmembranaires sont identiques pour les trois premiers paliers de flux (jusque 
Jp = 20 L.h-1.m-2). Pour les paliers suivants, la valeur de PTM la plus faible est obtenue pour 
l’expérience sans aération et la plus forte pour Ugs = 0,038 m.s-1. Les valeurs de PTM de l’expérience 
pour Ugs = 0,076 m.s-1 est entre les deux valeurs mais très proche de l’autre expérience avec aération 
(Ugs = 0,038 m.s-1). Ces résultats sont quelque peu surprenant comparés à ceux obtenus avec la 
bentonite. Nous allons analyser ces différences avec les variations de vitesses de colmatage pour ces 
trois expériences. 
V.1.3.2 Influence de la vitesse superficielle du gaz sur les vitesses de colmatage lors de la filtration de 
surnageant 
Les vitesses de colmatage de chacune des expériences sont comparées sur la Figure V-26. 
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Figure V-26. Influence de l’aération sur la vitesse de colmatage lors de la filtration de surnageant pour 
une vitesse de liquide donnée (Ul = 0,013 m.s-1) dans le module 1LS, Ugs = ▲ 0 □ 0,038 ■ 0,076 m.s-1. 
Pour les trois vitesses d’aération, les tendances sont les mêmes et les remarques développées 
pour l’expérience sans aération sont les mêmes pour les expériences avec aération. En effet, les 
vitesses de colmatage sont similaires et restent faibles (< 20.1013 m-1.m-3) et elles diminuent lorsque le 
flux de perméat augmente pour devenir négligeables à la fin de l’expérience. Le colmatage est donc 
rapide au départ, lorsque la membrane est vierge, puis le dépôt se forme petit à petit, de plus en plus 
lentement. 
L’analyse en fluorescence des échantillons prélevés lors des différentes expériences sera 
détaillée au paragraphe suivant. Cette analyse s’est focalisée sur les protéines et les substances 
humiques. 
V.1.3.3 Influence des conditions d’aération sur les valeurs de COT 
Pour les expériences avec aération à Ugs = 0,038 et 0,076 m.s-1, la perméabilité après rétrolavage 
correspond respectivement à 100 et 56% de la perméabilité initiale (80% pour l’expérience sans 
aération). Pour l’expérience à Ugs = 0,038 m.s-1, le colmatage est totalement réversible et pour 
l’expérience à Ugs = 0,076 m.s-1, il est peu réversible. Les séquences de rétrolavage sont identiques 
pour les trois expériences. Cette différence provient probablement de l’ordre des expériences. 
L’expérience à Ugs = 0,076 m.s-1 a été réalisée après celle à 0,038 m.s-1, sans nettoyage chimique 
intermédiaire étant donné que la perméabilité initiale avait été retrouvée. Il est possible que certains 
composés soient restés sur la membrane, sans affecter la perméabilité, mais en favorisant ensuite la 
formation d’un couche colmatante irréversible. Ce constat souligne l’importance de l’historique de la 
membrane qui a été évoqué au chapitre I. L’expérience sans aération a quant à elle été réalisée après 
un nettoyage chimique de la membrane. 
Les concentrations en COT dans le liquide d’alimentation initiale et finale et dans l’eau de 
rétrolavage sont présentées dans le Tableau V-8 pour les trois vitesses d’aération. 
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Tableau V-8. Masses en COT (mg.L-1) des échantillons de liquide d’alimentation et d’eau de 
rétrolavage pour les trois expériences à Ugs = 0 ; 0,038 ; 0,076 m.s-1. 
Prélèvement  Masses de COT (mg) 
  
Ugs = 0 m.s-1 Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 
Liquide d’alimentation initiale  129,5 139,0 139,0 
Liquide d’alimentation finale  70,0 71,9 69,7 
Eau de rétrolavage  22,0 22,9 41,9 
 
Au regard du Tableau V-8, les masses de COT sont pratiquement identiques pour les trois 
expériences dans le liquide d’alimentation et le perméat. Les échantillons du liquide d’alimentation 
initiale et finale et du perméat ont été analysés par HPLC-SEC. Les résultats sont similaires à ceux de 
l’expérience sans aération et ne sont donc pas présentés ici. 
Les masses de COT diffèrent pour l’eau de rétrolavage selon la vitesse superficielle de gaz 
pendant la filtration. Nous avons vu que l’aération au cours de la filtration ne semble pas modifier le 
colmatage et le passage de molécules à travers la membrane (Figure V-26). Néanmoins, l’air injecté 
pendant la filtration semble influer sur la réversibilité du colmatage, avec une augmentation de la 
concentration en matière organiques présentes dans l’eau de rétrolavage lorsque la vitesse de gaz 
augmente (Tableau V-8). Bien que la perméabilité ne soit pas retrouvée après rétrolavage pour 
l’expérience à Ugs = 0,076 m.s-1, on élimine une quantité bien plus importante de matières organiques 
par rétrolavage. En effet, plus l’aération durant la filtration est importante, plus l’on retrouve de 
molécules organiques dans l’eau de rétrolavage.  
Le rétrolavage permet donc d’enlever plus de produits colmatants lorsque l’aération durant la 
filtration est plus importante. Pourtant, la séquence de rétrolavage est identique pour les trois 
expériences. La couche colmatante formée durant la filtration serait plus facile à enlever par 
rétrolavage lorsque l’aération est plus importante.  
Ce constat va être complété avec les analyses HPLC-SEC associée à l’analyse en fluorescence. 
L’analyse des protéines et des substances humiques dans les eaux de rétrolavage des trois 
expériences va maintenant être détaillée. 
V.1.3.4 Comparaison des réponses en fluorescence des eaux de rétrolavage en fonction des 
conditions d’aération durant la filtration 
Les chromatogrammes des eaux de rétrolavage obtenues pour les trois expériences avec trois 
conditions d’aération différentes ont été comparés. Les résultats sont présentés sur les Figure V-27 et 
Figure V-28 respectivement pour les molécules de type protéines et substances humiques. 
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Figure V-27. Chromatogrammes d’échantillons d’eau de rétrolavage prélevés à la fin de trois 
expériences de filtration de surnageant de boue pour trois conditions d’aération  
(Ugs = 0, 0,038, 0,076 m.s-1) réponse en fluorescence pour les protéines (Ex/Em = 280/350 nm). 
 
Figure V-28. Chromatogrammes d’échantillons d’eau de rétrolavage prélevés à la fin de trois 
expériences de filtration de surnageant de boue pour trois conditions d’aération  
(Ugs = 0, 0,038, 0,076 m.s-1) réponse en fluorescence pour les substances humiques 
(Ex/Em = 350/445 nm). 
En comparant les chromatogrammes pour différentes conditions d’aération, plus la vitesse de gaz 
est importante durant la filtration, plus la concentration en molécules est importante dans l’eau de 
rétrolavage, résultats confirmés par les concentrations de COT présentées au paragraphe précédent. 
Cette différence est particulièrement remarquable pour les macromolécules, moins pour les molécules 
à faible poids moléculaire, qu’elles soient de type protéines ou substances humiques. La 
concentration déposée sur la membrane est pourtant la même pour les trois expériences, avec une 
aire sous la courbe des macromolécules de type protéines autour de 150 mV.mL pour le liquide 
d’alimentation et l’absence de ce pic (0% de ces macromolécules) à la fin de la filtration, quelle que 
soit la vitesse superficielle du gaz. Une concentration plus importante de macromolécules dans l’eau 
de rétrolavage explique que le rétrolavage ait enlevé une quantité de molécules plus importante. Cela 
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souligne à nouveau qu’une plus forte aération durant la filtration favorise la réversibilité du colmatage 
et facilite le décolmatage par un simple rétrolavage hydraulique. Une aération plus importante durant 
la filtration semble modifier la structure du dépôt en le rendant plus réversible. Le rôle de l’aération n’a 
pas été observé sur les vitesses de colmatage mais sur l’enlèvement de molécules durant le 
rétrolavage.  
V.1.4 Conclusions des expériences de filtration avec le surnageant 
Des expériences de paliers de flux ascendants ont été menées avec du surnageant de boues 
activées dans un système avec recyclage du concentrat et du perméat. Trois conditions d’aération ont 
été testées. On observe que la vitesse de colmatage est identique quelle que soit la vitesse de gaz. 
Cette tendance n’a été constatée que lors de la filtration de surnageant et pas lors de la filtration de 
suspensions de bentonite ou de boues activées. En effet, comme cela a été démontré au chapitre 
précédent, augmenter l’aération dans la même gamme de vitesse de gaz, permet de diminuer 
considérablement le colmatage particulaire lors de la filtration de suspensions de bentonite. Le type 
de colmatage qui se met en place lors de la filtration de surnageant repose sur la formation d’un dépôt 
avec de fortes interactions entre les molécules et d’une composante de type adsorption de composés 
sur la membrane. Ce type de colmatage moléculaire ne semble donc pas être influencé par l’aération.  
Par ailleurs, la vitesse de colmatage diminue au cours de la filtration alors que le flux augmente. 
Ce constat est contraire aux résultats trouvés lors de la filtration de suspensions de bentonite. Cette 
étude a donc été approfondie en analysant, avec de la chromatographie par exclusion de taille 
(HPLC-SEC) couplée à une détection en fluorescence, des échantillons de concentrat au cours de la 
filtration. Cet échantillonnage dans le concentrat n’a été réalisé que pour l’expérience sans aération. 
Pour toutes les expériences, les échantillons du liquide d’alimentation, de perméat et de rétrolavage 
ont été analysés en termes de protéines et de substances humiques avec l’HPLC-SEC associée à la 
détection en fluorescence.  
Il existe dans le surnageant de boues activées deux populations de type protéines, des 
macromolécules (poids moléculaire > 10 kDa) et des molécules à faible poids moléculaire (< 1 kDa) et 
une population de substances humiques, des molécules à faible poids moléculaire (< 1 kDa). Le pic 
des macromolécules de type protéines diminue au cours de la filtration, tout comme la concentration 
en carbone organique total. Pourtant, les pics des petites molécules, aussi bien les substances 
protéiniques que humiques, ne diminuent qu’au début de la filtration sur un temps très court (t ≤ 6 min) 
pour ensuite rester identiques tout le long de la filtration. La proportion des macromolécules dans le 
concentrat par rapport au liquide d’alimentation diminue tout le long de l’expérience. La proportion des 
molécules à faible poids moléculaire diminue dès les premiers instants de la filtration puis atteint un 
plateau. La vitesse de colmatage a alors été tracée en fonction de l’aire sous la courbe 
correspondante au pic de macromolécules de type protéines et des petites molécules de type 
protéines et substances humiques. Une proportionnalité n’a été trouvé qu’avec les macromolécules de 
type protéines et le colmatage serait donc influencé par ces macromolécules de type protéines. Ces 
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résultats sont en accord avec les travaux de Teychené (2008) qui, pour un autre système fermé 
fonctionnant en filtration frontale à pression constante, trouve que plus cette concentration de 
macromolécules de type protéines est grande, plus le colmatage est important. 
Pour rapprocher nos résultats de ceux de Teychené (2008) et Massé (2004), une expérience en 
filtration frontale à pression constante a été menée afin de la comparer aux essais sur le pilote en 
filtration semi-frontale. L’évolution de la vitesse de colmatage exprimée sous la forme dRc/d(V/Am) en 
fonction du volume filtré par mètre carré de membrane est la même pour les deux modes de filtration, 
avec une forte décroissance au début de la filtration puis un plateau est atteint. La rétention concerne 
bien les macromolécules protéiniques pour les deux systèmes, avec un passage des petites 
molécules de type protéines et substances humiques à travers la membrane. 
Les eaux de rétrolavage ont également été analysées et les trois types de molécules trouvées 
dans le liquide d’alimentation sont retrouvées dans l’eau de rétrolavage : les macromolécules de type 
protéines et les molécules à faible poids moléculaire de type protéines et de type substances 
humiques. Plus la vitesse de gaz durant la filtration est importante, plus la proportion de 
macromolécules de type protéines dans l’eau de rétrolavage est grande. La proportion de molécules à 
faible poids moléculaire, humique et protéinique, augmente également mais de manière beaucoup 
moins prononcée. La concentration en COT a été mesurée et les mêmes tendances ont été trouvées, 
soit une augmentation de la valeur dans l’eau de rétrolavage lorsque la vitesse d’aération augmente. 
L’aération durant la filtration permet donc d’augmenter la réversibilité du dépôt. La formation du dépôt 
diffère selon les conditions d’aération pendant la filtration et une forte aération permet au dépôt d’être 
plus réversible. 
Il serait pertinent de réaliser le même type d’expérience et d’analyses sur le pilote avec cette 
fois-ci un flux constant tout au long de l’expérience, avec et sans aération. Cette expérience pourrait 
être comparée aux expériences à paliers de flux ascendants afin d’évaluer de manière détaillée 
l’influence d’une augmentation du flux de perméat sur le colmatage. 
Il serait également intéressant d’analyser le comportement colmatant lors d’une alimentation en 
continu de surnageant, avec donc un apport continu de macromolécules de type protéines. 
L’étude va désormais se focaliser sur la filtration de boues activées dans le module 1MS. 
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V.2 Étude du colmatage avec des boues activées dans le 
module 1MS  
Différentes conditions d’aération et de relaxation ont été mises en œuvre afin d’optimiser 
les conditions opératoires permettant de limiter le colmatage dans un bioréacteur à 
membranes à boucle externe. Les expériences à filtration ou aération discontinues seront comparées 
à des expériences à filtration ou aération continues afin d’évaluer l’impact d’une relaxation ou d’un fort 
débit de gaz sur les performances de filtration globales, en termes de PTM et de vitesses de 
colmatage, mais également sur les propriétés du gâteau de filtration, la réversibilité du gâteau, ses 
propriétés spécifiques (produit α.C) et la part d’irréversibilité à des rétrolavages hydrauliques de ce 
dépôt formé. Les énergies spécifiques liées à l’aération seront également comparées entre les 
différentes expériences. 
Ces différents modes opératoires ont été étudiés sur des expériences de filtration de boues 
activées de bioréacteurs à membrane dans le module 1MS (1,51 m2) sélectionné dans le chapitre 
précédent sur la base des résultats de filtration de particules de bentonite. L’alimentation n’est pas 
continue et la durée de l’expérience est alors imposée par la quantité de boues disponibles, perméat 
et concentrat n’étant pas recyclés ici : maximum de 100 L permettant une durée de filtration de 1h. 
Afin d’observer l’influence des conditions opératoires sur le colmatage et d’obtenir des variations de 
pression et de vitesses de colmatage marquées pour des expériences à court-terme, nous avons 
choisi de travailler à un flux de perméat élevé de 30 L.h-1.m-2. Il faut signaler que cette valeur est 
supérieure à celle utilisée couramment dans les bioréacteurs à membranes. 
V.2.1 Protocole expérimental 
V.2.1.1 Pilote 
Pour chaque expérience réalisée avec les boues activées, le débit de liquide en entrée est égal au 
double du débit de perméat : Ql = 2 x Qp, comme expliqué sur le schéma de l’installation présenté sur 
la Figure V-29. 
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Figure V-29. Schéma et fonctionnement du pilote lors de la filtration de boues activées. 
Le flux est maintenu à 30 L.h-1.m-2 donc Qp = 45,3 L.h-1 et le débit de liquide en entrée du module 
Ql = 90,6 L.h-1 correspondant à une vitesse superficielle de liquide Uls = 0,009 m.s-1. Ce rapport entre 
Ql et Qp diffère de celui utilisé dans le BAM de la station d’épuration de Labège (Lorain et 
Espenan, 2007). Le paramètre qu’il reste à fixer est le débit gazeux avec lequel les expériences de 
filtration vont être menées. Il sera choisi suite à la comparaison de deux expériences en filtration et 
aération continues pour deux débits d’air. 
V.2.1.2 Expériences de filtration 
Concernant les propriétés de la boue activée utilisée, l’âge de boue est égal à 40 jours pour 
l’ensemble des expériences. La concentration en matières en suspension varie et est spécifiée pour 
chaque expérience dans le Tableau V-9. Elle vaut en moyenne 6,5 g.L-1. 
Chaque expérience a été numérotée et leurs conditions opératoires sont également présentées 
dans le Tableau V-9. Les périodes de fonctionnement ou d’arrêt (périodes on/off) pour le séquençage 
de l’aération et de la filtration y sont précisées, en détaillant si la perméation ou l’aération est continue 
(c) ou discontinue (d).  
L’aération continue consiste à maintenir un débit de gaz constant pendant toute la durée de 
l’expérience. L’aération discontinue correspond à une alternance entre des faibles débits de gaz sur 
une période relativement longue (tfaible débit > 7 x tfort débit) et de forts débits sur une période courte. Pour 
comparer aérations continue et discontinue, nous avons choisi de travailler à mêmes débits nets de 
gaz pour les deux modes d’aération. 
La perméation continue correspond à un maintien du flux de perméat constant durant toute 
l’expérience de filtration. La perméation discontinue correspond à une alternance entre des flux de 
perméat nuls sur une courte période (relaxation ponctuelle) et des flux de perméat de 30 L.h-1.m-2 
pendant une période longue vis à vis de la durée de relaxation (tfiltration > 2 x trelaxation). Quel que soit le 
mode de filtration, elle est toujours réalisée à un flux de 30 L.h-1.m-2, les débits nets de perméat sont 
donc différents dans les deux modes de perméation. 
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L’aération discontinue a été couplée à la perméation discontinue, avec le fort débit de gaz pendant 
la relaxation et le faible débit de gaz pendant la filtration. 
Les expériences sont nombreuses (numérotées de I à XIV) et l’influence de nombreux 
séquençages a été étudiée et va être résumée ici afin de clarifier la présentation des résultats.  
- Expériences I & II : Influence de l’aération (§ V.2.2) 
- Expériences III & IV : Influence d’un fort débit d’air ponctuel (§ V.2.3) 
- Expériences V, VI & VII : Influence de la durée de perméation avant une relaxation (§ 
V.2.4.1) 
- Expériences I & VIII : Influence de la relaxation sur le colmatage (§ V.2.4.2) 
- Expériences IX & X : Influence de l’aération lors d’une perméation discontinue (§ V.2.5.1) 
- Expériences IX & XI : Influence du débit d’air pendant la perméation pour aération et 
perméation discontinues (§ V.2.5.2) 
- Expériences XI & XII : Influence de la relaxation en aération discontinue (§ V.2.5.3) 
- Expériences XIII & XIV : Comparaison des deux modes de séquençage (§ V.2.5.4) 
n° expérience I II III IV  V VI VII VIII IX X XI XII XIII XIV 
aération continue X X X  X X X X  X    X 
aération discontinue    X     X  X X X  
perméation continue X X X X        X X  
perméation discontinue     X X X X X X X   X 
 
Un schéma récapitulatif sera également présenté avant chaque expérience afin d’aider à la 
compréhension des expériences réalisées. 
V.2.1.3 Influence des périodes de relaxation et d’aération sur la taille des flocs biologiques 
Des échantillons du liquide d’alimentation au début et à la fin de l’expérience ainsi que du 
concentrat au cours de la filtration ont été prélevés et analysés au granulomètre afin de déterminer la 
répartition en nombre et en volume des tailles des flocs biologiques en les considérant comme 
sphériques, après un seul passage dans le module membranaire. Ces prélèvements ont été réalisés 
pour les expériences V, VIII, IX et XI ainsi que pour une expérience avec perméation et aération 
continues non présentée dans ce chapitre. Les mêmes résultats ont été trouvés pour toutes ces 
expériences. Un seul exemple est donc présenté, celui de l’expérience IX, avec une discontinuité de 
l’aération et de la perméation. Les distributions de tailles des particules dans les prélèvements du de 
liquide l’alimentation initiale et du concentrat cumulé final sont présentées sur la Figure V-30. 
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(a) 
 
(b) 
 
Figure V-30. Répartition (a) en volume et (b) en nombre de la taille des particules 
présentes dans les boues activées de l’expérience IX.  
En gris : Liquide d’alimentation initiale et en noir : concentrat final,  
Le diamètre moyen en volume des particules du concentrat est légèrement plus faible (80 µm) que 
celui du liquide d’alimentation initiale (104 µm) [Figure V-30 (a)]. Il se peut que certaines grosses 
particules aient eu leur taille légèrement réduite après le passage dans le module mais cette 
diminution reste très faible. Concernant les petites particules, la répartition en nombre 
[Figure V-30 (b)] est identique dans le liquide d’alimentation et le concentrat final. On observe une 
forte proportion de petites particules de diamètre moyen égal à 2,2 µm. 
Cette étude a également été réalisée avant, pendant, et après la relaxation afin d’observer si cet 
arrêt de la perméation modifie la tailles des flocs après un seul passage dans le module. Les 
distributions de tailles des particules des prélèvements du concentrat avant, pendant et après une 
période de relaxation sont présentées sur la Figure V-31. 
(a) 
 
(b) 
 
Figure V-31. Répartition (a) en volume et (b) en nombre de la taille des particules 
présentes dans les boues activées. 
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Au vu des Figure V-31 (a) et Figure V-31 (b), ni la taille des petites particules, ni celle des grosses 
particules biologiques n’a été modifiée par la période de relaxation. 
Ces conclusions sont identiques quel que soit le mode de fonctionnement, continu ou discontinu, 
et que ce soit pour l’aération ou la perméation. Les flocs biologiques restent donc intègres et ne sont 
pas déstructurés lors d’un seul passage dans le module membranaire quelles que soient les 
conditions de relaxation et d’aération imposées dans cette étude. 
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Tableau V-9. Conditions opératoires des expériences réalisées avec des effluents biologiques, détails des modes et des périodes d’aération et de perméation. 
 
c ≡ continu d ≡ discontinu 
 
Numéro de 
l’expérience I II III IV V VI VII VIII IX X XI XII XIII XIV 
AERATION 
              
mode c c c d c c c c d c d d d c 
périodes on/off (s) / / / 290/10 / / / / 450/60 / 450/60 450/60 450/60 / 
Qg (Nm3.h-1) 0,195 0,390 0,195 0,145/1,641 0,195 0,195 0,195 0,195 0,112/0,820 0,195 0,081/0,820 0,081/0,820 0,112/0,820 0,195 
Qg net (Nm3.h-1) 0,195 0,390 0,195 0,195 0,195 0,195 0,195 0,195 0,195 0,195 0,168 0,168 0,195 0,195 
Ugs (m.s-1) 0,019 0,038 0,019 0,014/0,158 0,019 0,019 0,019 0,019 0,011/0,079 0,019 0,008/0,079 0,008/0,079 0,011/0,079 0,019 
SADm (Nm3.h-1.m-2) 0,129 0,258 0,129 0,096/1,086 0,129 0,129 0,129 0,129 0,074/0,543 0,129 0,054/0,543 0,054/0,543 0,074/0,543 0,129 
SADp (Nm3.m-3p) 4,3 8,6 4,3 3,2/36,4 4,3 4,3 4,3 4,3 2,5/18,2 4,3 1,8/18,1 1,8/18,1 2,5/18,2 4,3 
PERMÉATION 
              
mode c c c c d d d d d d d c c d 
périodes on/off (s) / / / / 300/150 450/150 600/150 300/60 450/60 450/60 450/60 / / 450/150 
Jp (L.h-1.m-2) 30,0 30,0 30,0 30,0 30,0 30,0 30,0 30,0 30,0 30,0 30,0 30,0 30,0 30,0 
Jp net (L.h-1.m-2) 30,0 30,0 30,0 30,0 20 22,5 24 25 26,5 26,5 26,5 30,0 30,0 22,5 
PARAMETRES 
BIOLOGIQUES               
âge de boues (j) 40 40 40 40 40 40 40 40 40 40 40 40 40 40 
MES (g.L-1) 7,2 7,3 - - 7,2 7,4 7,3 8,0 5,9 6,8 6,7 4,0 5,0 5,2 
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V.2.2 Influence de l’aération sur le colmatage 
Afin d’étudier l’influence d’une aération continue sur le colmatage, deux débits gazeux différents 
ont été testés pour des conditions opératoires identiques (flux de perméat et débit de liquide). Ces 
débits gazeux sont de 0,195 et 0,390 Nm3.h-1, correspondant à Ugs = 0.018 et 0.038 m.s-1 soit des 
SADm égales à 0,129 et 0,258 Nm3.h-1.m-2. La comparaison de ces deux expériences (I et II), en 
termes de pressions transmembranaires et de vitesses de colmatage, est présentée sur la 
Figure V-33. Les vitesses de colmatage sont calculées en déterminant le coefficient directeur de 
Rc = f(V) pour des volumes filtrés de 3,78 L. Un schéma des modes d’aération et de perméation des 
expériences I & II est présenté sur la Figure V-32. 
Expérience I 
 
Expérience II 
 
Figure V-32. Schéma des modes d’aération et de perméation des expériences I & II. 
 
 
Figure V-33. Influence du débit de gaz sur le colmatage avec une aération continue Jp = 30 L.h-1.m2, 
Uls = 0.009 m.s-1, (I) Ugs = 0.019 m.s-1/SADm = 0.129 Nm3.h-1.m-2 (noir)  
(II) Ugs = 0.038 m.s-1/SADm = 0.258 Nm3.h-1.m-2 (gris). 
Á titre de comparaison avec la première partie sur la filtration de surnageant de boues activées, 
nous avons tracé la vitesse de colmatage dRc / d(V/Am) = f(V/Am) sur la Figure V-34. 
Chapitre V Étude du colmatage lors de la filtration de fluides biologiques 
 296 
 
Figure V-34. Influence du débit de gaz sur le colmatage avec une aération continue Jp = 30 L.h-1.m2, 
Uls = 0.009 m.s-1, (I) Ugs = 0.019 m.s-1/SADm = 0.129 Nm3.h-1.m-2 (noir)  
(II) Ugs = 0.038 m.s-1/SADm = 0.258 Nm3.h-1.m-2 (gris). 
Mode de représentation : dRc / d(V/Am) = f(V/Am) 
Le débit de gaz n’a pas d’influence sur le colmatage pour un volume filtré inférieur à 10 L 
(Figure V-33). En dessous de ce volume, les PTM sont faibles et les vitesses de colmatage 
négligeables pour les deux aérations. Au dessus de ce volume, la vitesse de colmatage augmente 
pour l’expérience avec une faible aération, tandis que pour l’expérience avec une forte aération, les 
vitesses de colmatage restent faibles (< 1.1014 m-1.m-3, l’exception pour V = 11 L n’a pas été 
considérée). Cette tendance est la même que celle trouvée lors de la filtration d’effluents synthétiques 
de bentonite. Cela confirme l’intérêt de l’aération pour des effluents biologiques et complexes. Une 
des solutions afin de limiter le colmatage dans un BAM pourrait donc être d’utiliser un débit de gaz 
important. Pourtant, comme cela a été expliqué dans la synthèse bibliographique, il existe un débit 
d’air maximal au dessus duquel l’aération n’a plus d’influence sur le colmatage. Certains auteurs 
parlent même d’effets négatifs lorsque le débit gazeux est trop élevé (Chang et al., 2001 ; 
Espinosa-Bouchot et al., 2003 ; Wicacksana et al. 2006 ; Fletcher et al., 2007). 
Néanmoins, l’utilisation d’un fort débit d’air de manière continue conduit à des dépenses 
énergétiques importantes, d’autant plus que l’aération constitue une très large dépense des 
bioréacteurs à membrane (De Wilde et al., 2007). Pour les deux expériences présentées sur la 
Figure V-33, la plus forte aération correspond à une consommation énergétique de 0,487 kWh.m-3p 
(Tableau V-10), correspondant aux valeurs utilisées par les exploitants de BAM (entre 0,2 et 
0,8 kWh.m-3p). 
D’autres paramètres, en plus des consommations énergétiques spécifiques à l’aération, ont 
également été calculés. Ces calculs seront réalisés pour chaque expérience. Ces paramètres sont : 
- la résistance au colmatage Rc pour un volume filtré de 15 L 
- les propriétés spécifiques du gâteau de filtration, le produit α.C, calculé en considérant 
l’évolution de la pression linéaire pour un volume filtré de 15 L 
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- la réversibilité du colmatage (récupération de la perméabilité après un rétrolavage à l’eau 
pour des conditions données : 30 s à 1,5 bar) 
- la chute de perméabilité au cours de l’expérience, qui correspond à 
finLp
Lp01− avec Lp0, la 
perméabilité initiale, au début de l’expérience, et Lpfin, la perméabilité finale mesurée à la 
fin de l’expérience 
- la part irréversible du colmatage, qui correspond à 
maxLp
Lp01− avec Lp0, la perméabilité 
initiale, au début de l’expérience, et Lpmax la perméabilité maximale retrouvée après 
plusieurs rétrolavages à l’eau. 
L’ensemble de ces paramètres sont présentés dans le Tableau V-10 pour l’expérience I et II et 
seront exposés pour chacune des expériences présentées dans ce chapitre. 
Tableau V-10. Dépenses énergétiques de l’aération, caractéristiques du dépôt de filtration et 
perméabilités des expériences I et II. 
Numéro de l’expérience I II 
mode de filtration c c 
Flux net Jp net (L.h-1.m2) 30 30 
Rc x 10-12 (m-1) pour V = 15 L 1,0 0,6 
αC x 10-13 (m.kg-1) pour V = 15 L 14,4 6,8 
Lp0 au début de l’expérience 
 (L.h-1.m2.bar-1) 450 450 
Chute de Lp0 (%) 78 62 
Récupération de Lp  
après un rétrolavage (%)  58 56 
Part du colmatage irréversible (%) 16 20 
mode d’aération c c 
Consommation énergétique spécifique  
à l’aération Eair (kWh.m-3p) 0,244 0,487 
 
Les résistances de colmatage après un volume filtré de 15 L sont similaires (Tableau V-10) mais 
le gâteau de filtration pour l’expérience réalisée à faible débit d’air présente une valeur de α.C deux 
fois plus élevée que celle de l’expérience au plus fort débit d’air. La récupération de la perméabilité 
après un simple rétrolavage est identique pour les deux expériences, ainsi que la part du colmatage 
irréversible. L’aération modifie donc la résistance du colmatage mais les parts irréversibles du 
colmatage sont identiques. 
Nous avons décidé de travailler par la suite à un faible débit d’aération (SADm = 0,129 Nm3.h-1.m-2) 
afin de minimiser les coûts énergétiques liés à l’aération et de trouver des solutions autres qu’un 
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simple fort débit d’aération lors de la filtration d’effluents biologiques. Par comparaison, la valeur 
utilisée sur le pilote de Labège est de 0,2 Nm3.h-1.m-2 (Lorain et Espenan, 2007).  
Des expériences ont été menées avec un faible débit d’air continu associé à un fort débit d’air 
ponctuel. 
V.2.3 Influence d’un fort débit d’air ponctuel 
L’expérience en aération continue à faible débit a été comparée à une expérience avec une plus 
faible aération continue, associée à un fort débit de gaz ponctuel. Les détails des conditions 
opératoires sont donnés dans le Tableau V-9 et rappelés schématiquement sur la Figure V-35. Ces 
expériences sont comparées à même flux net de gaz sur la Figure V-36 en termes de pressions et de 
vitesses de colmatage en fonction du volume filtré. Les vitesses de colmatage ont de nouveau été 
calculées pour des volumes filtrés de 3,8 L. 
Expérience III 
 
Expérience IV 
 
Figure V-35. Schéma des modes d’aération et de perméation des expériences III & IV. 
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Figure V-36. Influence du mode d’aération (continu en noir et discontinu en gris) sur le colmatage 
Qg net = 0.195 Nm3.h-1, Jp = 30 L.h-1.m-2, Uls = 0.009 m.s-1 
(III) Ugs = 0.019 m.s-1/SADm = 0.129 Nm3.h-1.m-2 (noir).  
(IV) Ugs = 0.014/0.158 m.s-1/SADm = 0.096/1.086 Nm3.h-1.m-2 toutes les 290/10 s (gris)  
Les traits pleins noirs verticaux correspondent aux périodes de forte aération. 
Les paramètres concernant l’aération et la filtration pour ces deux expériences sont détaillés dans 
le Tableau V-11. 
Tableau V-11. Dépenses énergétiques de l’aération, caractéristiques du dépôt de filtration et 
perméabilités des expériences III et IV. 
Numéro de l’expérience III IV 
mode de filtration c c 
filtration : périodes on/off (s) / / 
Flux net Jp net (L.h-1.m2) 30 30 
Rc x 10-12 (m-1) pour V = 15 L 7,7 1,3 
αC x 10-13 (m.kg-1) pour V = 15 L 84,0 12,5 
Lp0 au début de l’expérience 
 (L.h-1.m2.bar-1) 400 450 
Chute de Lp0 (%) 40 34 
Récupération de Lp 
après un rétrolavage (%)  74 80 
Part du colmatage irréversible (%) 16 9 
mode d’aération c d 
aération : périodes on/off (s) / / 
Consommation énergétique spécifique  
à l’aération Eair (kWh.m-3p) 0,244 0,243 
 
Au regard de la Figure V-36, les pressions transmembranaires sont similaires pour les deux 
expériences jusqu’à un volume filtré de 4 L. Au delà de ce volume, qui correspond d’ailleurs à la 
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première période de forte aération, la PTM de l’expérience à aération continue augmente très 
fortement pour atteindre 0,7 bar après 15 L de perméat filtrés, avec une vitesse de colmatage élevée 
de 8.1014 m-1.m-3. Pour le même flux de perméat et la même boue mais avec une aération discontinue, 
la pression est de 0,25 bar et la vitesse de colmatage égale à 3,3.1014 m-1.m-3 pour un même volume 
filtré de 15 L. D’ailleurs, à même volume filtré, la vitesse de colmatage est toujours plus faible pour 
l’expérience avec une aération discontinue que pour celle avec une aération continue. Lors de 
l’aération discontinue, la vitesse de colmatage semble d’ailleurs atteindre un palier (autour de 
4.1014 m-1.m-3) et ne plus augmenter. Une analyse détaillée des pressions permet de comparer la 
pression avant et après la période de forte aération et montre qu’elles sont identiques (Figure V-36). 
Cette forte aération n’a donc pas d’influence sur la valeur de la pression en tant que telle mais par 
contre, elle a une influence sur l’évolution globale de cette pression et sur la vitesse de colmatage à 
plus long terme. 
Pour une quantité de matière apportée à la membrane identique pour les deux expériences, étant 
donné que le volume filtré est le même, la structure du gâteau pour les deux expériences est 
différente (Tableau V-11). Le gâteau de filtration de l’expérience III a soit une épaisseur plus grande, 
soit une porosité plus faible, soit les deux. Puisqu’aucune différence de pression n’est observable 
avant et après la forte aération, ce fort débit de gaz ne permet pas de modifier instantanément à 
l’échelle d’une étape d’aération, la structure du dépôt de manière mesurable. Par contre, des effets 
sont visibles à long terme sur plusieurs étapes de forte aération et le dépôt formé est alors plus 
réversible (Tableau V-11). 
En effet, le séquençage de l’aération permet de diminuer la résistance au colmatage, la résistance 
du gâteau, et d’augmenter légèrement la réversibilité du dépôt ainsi que la perméabilité en fin 
d’expérience (Tableau V-11), et ce pour des dépenses énergétiques identiques. Le fort débit de gaz 
ponctuel permet alors de modifier les propriétés du dépôt en le rendant moins résistant et plus 
réversible. 
La structure peut être modifiée par le très fort mouvement des fibres causé par la forte aération et 
le passage du gaz. De plus, étant donné le débit d’air durant la période de forte aération 
(Qg = 1,62 Nm3.h-1), le régime est hétérogène et de gros paquets de gaz sont envoyés pendant 
10 secondes dans le module. Il est possible que ces paquets de gaz apportent de la matière sur la 
membrane provoqué par les flux transversaux vers la membrane rencontrés dans le sillage des 
calottes (Martinelli, 2006). Cet apport de matière minimiserait l’effet bénéfique de la forte aération sur 
le colmatage.  
Un autre séquençage va être étudié, le séquençage de la perméation en ajoutant des périodes de 
relaxation. 
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V.2.4 Influence de la relaxation lors d’une filtration à aération 
continue 
V.2.4.1 Influence de la durée de perméation avant une période de relaxation à aération continue 
La durée de perméation entre deux périodes de relaxation a été étudiée (Figure V-38). Pour une 
même durée de relaxation de 2,5 min, trois expériences ayant des séquences de perméation 
différents, 300, 450 et 600 s, ont été testées et sont schématisées sur la Figure V-37. Les résultats 
sont représentés uniquement en termes de pression sur la Figure V-38 à même volume filtré. 
Expérience V 
 
Expérience VI 
 
Expérience VII 
 
Figure V-37. Schéma des modes d’aération et de perméation des expériences V, VI & VII. 
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Figure V-38. Expériences de filtration ayant le même temps de relaxation (2,5 min) à 
Uls = 0.009 m.s-1 en aération continue pour trois périodes de perméation avec des durées 
différentes : (V) 300 s, trait noir, Jp net = 20 L.h-1.m-2 ;  
(VI) 450 s, trait pointillé, Jp net = 22,5 L.h-1.m-2 ; (VII) 600 s, trait gris, Jp net = 24 L.h-1.m-2  
Pour 5 et 7,5 min de perméation entre chaque période de 2,5 min de relaxation, la pression évolue 
très faiblement jusqu’à un volume filtré de 15 L pour ces deux conditions. En revanche, lorsque la 
filtration est menée pendant 10 min avant de mettre en place une relaxation, l’augmentation de 
pression est très importante. Pour un volume filtré de 20 L, la PTM vaut plus du double que les PTM 
obtenues pour les deux autres expériences. Les caractéristiques du dépôt vont être analysées à l’aide 
du Tableau V-12. 
Tableau V-12. Dépenses énergétiques de l’aération, caractéristiques du dépôt de filtration et 
perméabilités des expériences V, VI et VII. 
Numéro de l’expérience V VI VII 
mode de filtration d d d 
filtration : périodes on/off (s) 300/150 450/150 600/150 
Flux net Jp net (L.h-1.m2) 20 22,5 24 
Rc x 10-12 (m-1) pour V = 15 L 1,0 1,2 2,2 
αC x 10-13 (m.kg-1) pour V = 15 L 3,2 1,8 22,2 
Lp0 au début de l’expérience 
 (L.h-1.m2.bar-1) 520 420 430 
Chute de Lp0 (%) 29 43 44 
Récupération de la perméabilité  
après un rétrolavage (%) 81 81 69 
Part du colmatage irréversible (%) 12 / 15 
mode d’aération c c c 
aération : périodes on/off (s) / / / 
Consommation énergétique spécifique  
à l’aération Eair (kWh.m-3p) 0,366 0,325 0,305 
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En comparant ces trois expériences (Tableau V-12), il apparaît qu’au delà de 450 s de 
perméation, le gâteau devient beaucoup plus résistant, avec un produit αC plus de sept fois supérieur 
à celui des expériences avec des durées de perméation inférieures ou égales. Le gâteau formé est 
néanmoins réversible (69%) après un simple rétrolavage à l’eau. Cette comparaison d’expériences 
justifie que la formation du gâteau de filtration est progressive. Au delà d’un seuil critique de matière 
déposée et/ou de compacité du gâteau, le gâteau est moins réversible (différence de 12%). 
Compte-tenu des résistances spécifiques obtenues pour l’expérience avec une perméation de 600 s, 
ce phénomène proviendrait de la compression du gâteau accentuée par l’apport de matière important. 
La relaxation ne permet pas à ce gâteau de se relâcher et la pression continue d’augmenter fortement 
alors que pour des périodes plus courtes, les propriétés du gâteau sont différentes et la relaxation 
permet d’éviter une trop forte augmentation de la PTM. Néanmoins, la part du colmatage irréversible 
reste similaire quelle que soit la durée de perméation. 
Ces analyses justifient le fait que lors d’une filtration séquencée, la période de relaxation doit être 
réalisée après un maximum de 450 s, soit 7,5 min. 
L’ajout de périodes de relaxation durant une filtration va maintenant être comparé à une filtration 
continue. 
V.2.4.2 Influence de la relaxation pour une aération continue 
Deux expériences avec aération continue (SADm = 0.129 Nm3.h-1.m-2) ont été comparées, l’une 
avec une perméation continue et l’autre avec une perméation discontinue, comprenant des périodes 
de relaxation. La relaxation est de 60 s toutes les 300 s (Figure V-39). La comparaison est présentée 
sur la Figure V-40 et les propriétés de la perméation et de l’aération dans le Tableau V-13. 
Expérience I 
 
Expérience VIII 
 
Figure V-39. Schéma des modes d’aération et de perméation des expériences I & VIII. 
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Figure V-40. Influence du mode de perméation (continu/discontinu) sur le colmatage avec une 
aération continue Ugs = 0. 019 m.s-1/SADm = 0.129 Nm3.h-1.m-2, Jp = 30 L.h-1.m-2, Uls = 0.009 m.s-1 
avec  
(I) perméation continue (noir) et (VIII) perméation discontinue, périodes on/off 300/60 s, 
Jp net = 25 L.h-1.m-2 perméation (gris). Les lignes noires verticales en pointillé correspondent aux 
périodes de relaxation. 
Tableau V-13. Dépenses énergétiques de l’aération, caractéristiques du dépôt de filtration et 
perméabilités des expériences I et VIII. 
Numéro de l’expérience I VIII 
mode de filtration c d 
filtration : périodes on/off (s) / 300/60 
Flux net Jp net (L.h-1.m2) 30 25 
Rc x 10-12 (m-1) pour V = 15 L 1,0 0,6 
αC x 10-13 (m.kg-1) pour V = 15 L 14,4 4,6 
Lp0 au début de l’expérience 
 (L.h-1.m2.bar-1) 450 425 
Chute de Lp0 (%) 78 69 
Récupération de la perméabilité  
après un rétrolavage (%)  58 76 
Part du colmatage irréversible (%) 18 3 
mode d’aération c c 
aération : périodes on/off (s) / / 
Consommation énergétique spécifique  
à l’aération Eair (kWh.m-3p) 0,244 0,292 
 
Les vitesses de colmatage sont similaires pour les deux expériences (Figure V-40). Pourtant, il est 
possible de distinguer une légère différence dans les courbes de pression après la cinquième période 
de relaxation. La pression est alors plus faible pour l’expérience avec une perméation discontinue. 
Après chaque période de relaxation, la PTM remonte à la valeur en fin de cycle avant relaxation. Il est 
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donc possible de dire que l’effet de la relaxation n’est pas visible à court-terme et serait probablement 
davantage observable sur des périodes de perméation plus longues, comme le soulignent les 
différences de pression en fin d’expérience. De plus, le gâteau est moins résistant et plus réversible 
lorsque des périodes de relaxation sont appliquées. Néanmoins, la dépense énergétique est plus 
élevée pour la perméation discontinue car la production de perméat est diminuée. 
Pendant les périodes de relaxation, le flux de perméat est stoppé. Les particules ne sont plus 
maintenues ni amenées sur la membrane. Les particules subissent alors ce relâchement et peuvent 
se retrouver dans la liqueur mixte contenue dans le module. Étant donné le faible débit d’air, le régime 
de bulles est homogène et le phénomène de recirculation à l’intérieur du module n’a pas lieu. Les 
phases gaz et liquide continuent de circuler pendant la relaxation et ces débits liquide et gazeux 
devraient favoriser la déconcentration du module. Il semblerait que ce phénomène ne soit 
pratiquement pas observable à court terme. 
Les deux séquençages qui viennent d’être étudiés vont être désormais associés. 
V.2.5 Influence d’une aération discontinue lors d’une perméation 
discontinue 
V.2.5.1 Influence de l’aération continue lors d’une perméation discontinue 
Deux expériences, avec chacune des périodes de relaxation de 60 s toutes les 450 s, ont été 
comparées, l’une avec une aération continue et l’autre avec un fort débit d’air durant la relaxation et 
un plus faible débit d’air pendant la période de perméation Le débit net d’air est identique pour ces 
deux expériences. La comparaison est présentée sur la Figure V-42 et les schémas sur la 
Figure V-41. 
Expérience IX 
 
Expérience X 
 
Figure V-41. Schéma des modes d’aération et de perméation des expériences IX & X. 
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Figure V-42. Influence du mode d’aération discontinu sur le colmatage  
avec une perméation discontinue Jp = 30 L.h-1.m-2, Uls = 0.009 m.s-1, Qg net = 0,195 Nm3.h-1 
(IX) Ugs = 0.011/0.079 m.s-1/SADm = 0.073/0.543 Nm3.h-1.m-2  
toutes les 450/60 s on/off filtration (gris)  
(X) Ugs = 0.019 m.s-1/SADm = 0.129 Nm3.h-1.m-2 et 450/60 s on/off filtration (noir) 
Sur la Figure V-42, la PTM et les vitesses de colmatage sont plus faibles pour l’expérience avec 
aération continue que celle avec une aération discontinue. Il semblerait que pour cette dernière 
expérience, le faible débit d’aération (SADm = 0.073 Nm3.h-1.m-2) durant la filtration ne soit pas 
suffisant pour maintenir une faible PTM. C’est pour cela que la pression augmente plus rapidement et 
que les vitesses de colmatage sont plus importantes. Augmenter le débit d’air ponctuellement durant 
la phase de relaxation ne serait pas avantageux comparé à un débit d’air plus faible mais constant. 
Pour un volume d’air équivalent avec des périodes de relaxation, il semble préférable que l’aération 
soit continue et suffisante pour maintenir une faible pression transmembranaire et donc des faibles 
vitesses de colmatage. Le fort débit d’air durant la relaxation ne serait pas suffisant dans cette 
expérience pour contrebalancer l’augmentation de pression durant la filtration. 
Aération et perméation discontinues ont des effets complémentaires sur le colmatage et leurs 
influences respectives sont difficiles à dissocier. Les propriétés structurelles du gâteau de filtration 
vont être comparées dans le Figure V-14. 
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Tableau V-14. Dépenses énergétiques de l’aération, caractéristiques du dépôt de filtration et 
perméabilités des expériences IX et X. 
Numéro de l’expérience IX X 
mode de filtration d d 
filtration : périodes on/off (s) 450/60 450/60 
Flux net Jp net (L.h-1.m2) 26.5 26.5 
Rc x 10-12 (m-1) pour V = 15 L 1,0 0,9 
αC x 10-13 (m.kg-1) pour V = 15 L 3,2 7,7 
Lp0 au début de l’expérience 
 (L.h-1.m2.bar-1) 450 480 
Chute de Lp
 
(%) 85 61 
Récupération de la perméabilité  
après rétrolavage (%)  92 77 
Part du colmatage irréversible (%) 6 8 
mode d’aération d c 
aération : périodes on/off (s) 450/60 / 
Consommation énergétique spécifique  
à l’aération Eair (kWh.m-3p) 0,276 0,276 
 
Lorsqu’une aération discontinue est associée à une perméation discontinue pour un même débit 
net d’air, mais le dépôt est plus réversible que pour une perméation discontinue seule alors que le 
gâteau a la même résistance. Le fort débit d’air ponctuel permet d’augmenter la réversibilité du dépôt. 
Néanmoins, la chute de perméabilité est alors plus importante et proviendrait alors du faible débit de 
gaz durant la filtration. 
L’importance du débit d’air durant la période de perméation vient d’être soulevée, deux 
expériences avec aération discontinue ayant deux débits d’air différents durant la période de 
perméation et un même débit d’air élevé durant la période de relaxation vont être comparées. 
V.2.5.2 Influence du débit d’air pendant la filtration pour une aération et une perméation discontinues 
Une comparaison a été réalisée entre deux expériences en perméation discontinue, l’une avec 
une aération continue et l’autre discontinue (Figure V-43). Ces deux expériences sont comparées sur 
la Figure V-44. 
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Expérience IX 
 
Expérience XI 
 
Figure V-43. Schéma des modes d’aération et de perméation des expériences IX & XI. 
  
Figure V-44. Influence du mode d’aération discontinu sur le colmatage avec une perméation 
discontinue Jp = 30 L.h-1.m-2, Uls = 0,009 m.s-1 (IX) Ugs = 0,011/0,079 m.s-
1/SADm = 0,073/0,543 Nm3.h-1.m-2 toutes les 450/60 s périodes de filtration on/off (gris)  
et (XI) Ugs = 0,008/0,079 m.s-1/SADm = 0,054/0,543 Nm3.h-1.m-2 pour des périodes de filtration on/off 
de 450/60 s (noir). 
Au regard de la Figure V-44, les pressions transmembranaires sont similaires durant les trois 
premières phases quelles que soient les conditions d’aération durant la filtration. Durant la quatrième 
phase, la PTM et la vitesse de colmatage sont deux fois plus importantes pour l’expérience à faible 
aération durant la filtration comparée à l’expérience à plus forte aération durant la filtration. Cette 
comparaison souligne le rôle très important de l’aération durant la période de filtration, quels que 
soient les modes de perméation ou d’aération employés. 
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Tableau V-15. Dépenses énergétiques de l’aération, caractéristiques du dépôt de filtration et 
perméabilités des expériences IX et XI. 
Numéro de l’expérience IX XI 
mode de filtration d d 
filtration : périodes on/off (s) 450/60 450/60 
Flux net Jp net (L.h-1.m2) 26.5 26.5 
Rc x 10-12 (m-1) pour V = 15 L 1,0 2,1 
αC x 10-13 (m.kg-1) pour V = 15 L 3,2 18,5 
Lp0 au début de l’expérience 
 (L.h-1.m2.bar-1) 450 450 
Chute de Lp0 (%) 85 83 
Récupération de la perméabilité  
après rétrolavage (%)  92 76 
Part du colmatage irréversible (%) 6 11 
mode d’aération d d 
aération : périodes on/off (s) 450/60 450/60 
Consommation énergétique spécifique  
à l’aération Eair (kWh.m-3p) 0,276 0,276 
 
Le Tableau V-15 souligne l’importance du débit d’air durant la filtration qui a été soulevé au 
paragraphe précédent. Un débit trop faible pendant la filtration provoque la formation d’un dépôt 
moins réversible. 
L’analyse se poursuit avec l’étude de la relaxation pour une aération discontinue. 
V.2.5.3 Influence de la relaxation sur une filtration avec aération discontinue 
L’aération discontinue a été utilisée dans deux expériences différentes : l’une avec des phases de 
relaxation (60 s toutes les 450 s) et l’autre sans (Figure V-45). Ces deux expériences sont comparées 
sur la Figure V-46. 
Expérience XI 
 
Expérience XII 
 
Figure V-45. Schéma des modes d’aération et de perméation des expériences XI & XII. 
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Figure V-46. Comparaison du mode de perméation continu et discontinu sur le colmatage  
avec une aération discontinue 450/60 s Ugs = 0,008/0,079 Nm3.h-1, SADm = 0,054/0,543 Nm3.h-1.m-2 
Jp = 30 L.h-1.m-2, Uls = 0.009 m.s-1 (XII) filtration  
continue (noir) et (XI) filtration discontinue avec 450/60 s on/ filtration (gris) 
D’après la Figure V-46, la pression transmembranaire et les vitesses de colmatage de l’expérience 
en perméation continue sont plus faibles que lorsque la filtration se fait avec des périodes de 
relaxation. En effet, pour un volume filtré supérieur à 20 L, les vitesses de colmatage sont sept fois 
plus grandes et la PTM est augmentée de 25% pour les expériences avec relaxation comparées à 
celles réalisées sans relaxation. Ces résultats sont à tempérer par les concentrations en MES qui 
diffèrent pour ces deux expériences. En effet, les MES sont de 4 g.L-1 pour l’expérience XII et de 
6,7 g.L-1 pour la XI. 
Dans le Tableau V-16 sont présentées les caractéristiques de ces deux expériences, les mêmes 
que celles présentées dans les paragraphes précédents. 
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Tableau V-16. Dépenses énergétiques de l’aération, caractéristiques du dépôt de filtration et 
perméabilités des expériences XI et XII. 
Numéro de l’expérience XI XII 
mode de filtration d c 
filtration : périodes on/off (s) 450/60 / 
Flux net Jp net (L.h-1.m2) 26.5 30 
Rc x 10-12 (m-1) pour V = 15 L 2,1 1,3 
αC x 10-13 (m.kg-1) pour V = 15 L 18,5 16,9 
Lp0 au début de l’expérience 
 (L.h-1.m2.bar-1) 450 400 
Chute de Lp
 
(%) 83 91 
Récupération de la perméabilité  
après rétrolavage (%)  76 83 
Part du colmatage irréversible (%) 11 5 
mode d’aération d d 
aération : périodes on/off (s) 450/60 450/60 
Consommation énergétique spécifique  
à l’aération Eair (kWh.m-3p) 0,276 0,244 
 
L’ajout de périodes de relaxation augmente à nouveau, étant donné le flux de perméat net plus 
faible, la dépense énergétique liée à l’aération (Tableau V-16). Les résistances du gâteau sont 
similaires même si le dépôt est plus réversible lorsque perméation et aération discontinue sont 
couplées, ce qui pourrait être attribué à la plus faible concentration en MES. 
Ces deux modes de séquençage seront dissociés et comparés au paragraphe suivant. 
V.2.5.4 Comparaison des deux modes de séquençage 
Les deux modes de séquençage qui ont été utilisés vont être comparés pour un même débit net 
de gaz (Figure V-47). Cette comparaison est présentée sur la Figure V-48. 
Expérience XIII 
 
Expérience XIV 
 
Figure V-47. Schéma des modes d’aération et de perméation des expériences XI & XII. 
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Figure V-48. Comparaison du mode d’aération continue et  perméation discontinue et des modes 
aération discontinue et perméation continue sur le colmatage à, Uls = 0.009 m.s-1 (XIII) 
Jp net = 30 L.h-1.m-2 Ugs = 0,008/0,079 Nm3.h-1, SADm = 0,054/0,543 Nm3.h-1.m-2 toutes les 450/60 s 
on/off aération (gris)  
(XIV) 450/60 s on/off filtration Jp net = 26,5 L.h-1.m-2 Ugs = 0.019 m.s-1/SADm = 0.129 Nm3.h-1.m-2 
(noir) 
La Figure V-48 permet de comparer les deux modes de séquençage entre eux. La pression 
transmembranaire et les vitesses de colmatage sont pratiquement constantes pour la perméation 
discontinue avec aération continue (Figure V-48). Par ailleurs, ces valeurs connaissent une 
augmentation exponentielle dans l’expérience en perméation continue avec aération discontinue. 
Les dépenses énergétiques de l’aération et les perméabilités associées aux propriétés du dépôt 
de filtration sont détaillées dans le Tableau V-17. 
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Tableau V-17. Dépenses énergétiques de l’aération, caractéristiques du dépôt de filtration et 
perméabilités des expériences XIII et XIV. 
Numéro de l’expérience XIII XIV 
mode de filtration c d 
filtration : périodes on/off (s) / 450/150 
Flux net Jp net (L.h-1.m2) 30 22,5 
Rc x 10-12 (m-1) pour V = 15 L 4,5 0,8 
αC x 10-13 (m.kg-1) pour V = 15 L 47.6 1,82 
Lp0 au début de l’expérience 
 (L.h-1.m2.bar-1) 340 355 
Chute de Lp
 
(%) 59 / 
Récupération de la perméabilité  
après rétrolavage (%)  100 100 
Part du colmatage irréversible (%) 0 0 
mode d’aération d c 
aération : périodes on/off (s) 450/60 / 
Consommation énergétique spécifique  
à l’aération Eair (kWh.m-3p) 0,244 0,325 
 
Même si le gâteau est beaucoup plus résistant pour l’aération discontinue que la filtration 
discontinue (Tableau V-17), la perméabilité après rétrolavage est de nouveau égale à celle au début 
de l’expérience pour les deux séquençages. Les deux modes de séquençage permettent tous deux 
d’améliorer la réversibilité du dépôt. 
Cette comparaison, principalement sur les courbes d’évolution de pression et de vitesses de 
colmatage en fonction du volume filtré, démontre clairement que le choix d’une discontinuité doit se 
faire sur la perméation plutôt que l’aération, même si la dépense énergétique induite par l’aération est 
plus élevée (Tableau V-17). L’aération continue est préférable à l’aération discontinue étant donné 
que cette dernière induit momentanément des débits de gaz trop faibles qui ne limitent pas le 
colmatage. Comme cela a été souligné dans les paragraphes précédents, le faible débit d’aération 
provoque un colmatage accru qui n’est pas contrebalancé par un fort débit ponctuel. Le débit net d’air 
étant le même, il est préférable de travailler à aération constante. 
V.2.6 Conclusions des filtrations avec des boues activées 
Cette partie concernait l’influence du séquençage de l’aération et de la perméation sur le 
colmatage dans un bioréacteur à membranes à boucle externe. Les expériences ont été effectuées 
avec des effluents biologiques, des boues activées d’un bioréacteur à membranes ayant la même 
configuration et implanté sur une station d’épuration (Labège, Toulouse, France). Elles ont été 
réalisées pour un même flux et pour différentes conditions hydrodynamiques. 
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La première expérience a été réalisée en utilisant la méthode des paliers de flux ascendants, la 
même que celle appliquée lors des essais avec la filtration de suspensions synthétiques de bentonite 
(Chapitre IV). En comparant ces deux expériences, les vitesses de colmatage obtenues avec la boue 
sont similaires à celles obtenues avec la suspension de bentonite, pour un même module et à même 
vitesse superficielle de gaz. 
Ensuite, l’étude s’est poursuivie par la détermination du débit d’air qui serait utilisé lors des 
expériences avec un séquençage. Deux débits d’air ont été testés et le colmatage était plus important 
lorsque le débit d’air était plus faible, ce qui confirme les résultats obtenus lors d’un colmatage 
particulaire. Néanmoins, l’énergie spécifique d’aération est plus élevée (0,487 kWh.m-3). Afin de 
travailler à faible consommation énergétique, ce faible débit d’air (Qg = 0,195 Nm3.h-1) a servi de 
référence pour les autres expériences. Un séquençage de l’aération a ainsi été mis en place, pour un 
même débit net d’aération, mais avec un fort débit de gaz ponctuel pendant une période courte puis 
un débit plus faible durant une période longue. Cette technique a montré d’intéressants résultats, avec 
une pression transmembranaire inférieure à 0,3 bar. 
La perméation a ensuite été séquencée en ajoutant des périodes de relaxation durant la filtration 
et a montré des résultats intéressants, avec un maintien des vitesses de colmatage en dessous de 
50.1013 m-1.m-3. La durée de perméation maximale entre deux périodes de relaxation a été étudiée. Il 
s’est avéré qu’au delà de 7,5 minutes, le dépôt formé était très résistant et non réversible après un 
simple rétrolavage à l’eau. La relaxation doit donc être réalisée pour des périodes de perméation 
inférieures à 10 minutes. Les tests ont été réalisés pour des durées de 5 et de 7,5 min et les résultats 
étaient similaires. Effectuer un arrêt de la perméation toutes les 7,5 minutes serait un bon compromis 
entre une production de perméat suffisante et un colmatage limité. 
Ces deux séquençages ont ensuite été couplés et le séquençage de la perméation s’est avéré 
plus performant que l’aération discontinue. Cette augmentation des vitesses de colmatage pour 
l’aération séquencée semble découler de la faible aération utilisée durant la filtration, qui n’est pas 
contrebalancée par la forte aération durant l’arrêt de la perméation. 
Une filtration avec des périodes de relaxation et une aération continue suffisante semble être la 
solution à adopter afin de limiter le colmatage. 
Dans toutes les expériences testées, la taille des flocs biologiques n’a pas été modifiée par les 
périodes de relaxation ou de forte aération après un seul passage dans le module membranaire fibres 
creuses. 
Pour ce qui est des énergies spécifiques liées à l’aération, la perméation discontinue induit des 
consommations énergétiques plus importantes mais permet de modifier les propriétés du gâteau et de 
le rendre plus réversible, ce qui permet alors de diminuer les coûts liés au nettoyage chimique et au 
rétrolavage. 
La perméation discontinue est une méthode prometteuse afin de garder une pression 
transmembranaire et des vitesses de colmatage relativement faibles. Des expériences à long terme 
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avec une alimentation continue et des périodes de relaxation permettraient d’observer ces influences 
sur une filtration longue. 
V.3 Conclusions générales sur la filtration de fluides 
biologiques 
Des expériences de paliers de flux ascendants ont été menées avec du surnageant de boues 
activées pour trois conditions d’aération. On observe que la vitesse de colmatage est identique quelle 
que soit la vitesse de gaz. Cette tendance diffère des expériences de filtration réalisées avec les 
boues activées mais également celles avec la bentonite. En effet, comme cela a été démontré au 
chapitre précédent, augmenter l’aération dans la même gamme de vitesse de gaz, permet de diminuer 
considérablement le colmatage particulaire lors de la filtration de suspensions de bentonite.  
Par ailleurs, la vitesse de colmatage diminue au cours de la filtration alors que le flux augmente. 
Ce constat est contraire aux résultats trouvés lors de la filtration de suspensions de bentonite. Cette 
étude a donc été approfondie en analysant les protéines et les substances humiques. Il existe dans le 
surnageant de boues activées deux populations de type protéines, des macromolécules (poids 
moléculaire > 10 kDa) et des molécules à faible poids moléculaire (< 1 kDa) et une population de 
substances humiques, des molécules à faible poids moléculaire (< 1 kDa). Seul le pic des 
macromolécules de type protéines diminue tout au long de la filtration, tout comme la concentration en 
carbone organique total. La vitesse de colmatage a alors été tracée en fonction de l’aire sous la 
courbe correspondante au pic de macromolécules de type protéines et des petites molécules de type 
protéines et substances humiques. Une proportionnalité n’a été trouvé qu’avec les macromolécules de 
type protéines et le colmatage serait donc influencé par ces macromolécules de type protéines, 
confirmant les travaux de Teychené (2008). 
Les eaux de rétrolavage, avec un rétrolavage identique pour chaque expérience, ont été 
comparées pour trois expériences à débits d’air différents. Plus la vitesse de gaz durant la filtration est 
importante, plus la proportion de macromolécules de type protéines dans l’eau de rétrolavage est 
grande. La proportion de molécules à faible poids moléculaire, humique et protéinique, augmente 
également mais de manière beaucoup moins prononcée. La concentration en COT a été mesurée et 
les mêmes tendances ont été trouvées, soit une augmentation du COT de l’eau de rétrolavage 
lorsque la vitesse d’aération augmente. L’aération durant la filtration permet donc d’augmenter la 
réversibilité du dépôt. La formation du dépôt diffère selon les conditions d’aération pendant la filtration 
et une forte aération ponctuelle permet au dépôt d’être plus réversible. Le paragraphe suivant traitera 
des conclusions sur la filtration de boues activées. 
Cette partie concerne l’influence du séquençage de l’aération et la perméation sur le colmatage 
dans un bioréacteur à membranes à boucle externe lors de la filtration de boues activées de BAM.  
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L’étude a commencé par l’impact de l’aération lors des expériences avec un séquençage. Deux 
débits d’air ont été testés et le colmatage était plus important lorsque le débit d’air était plus faible, ce 
qui confirme les résultats obtenus lors d’un colmatage particulaire. Néanmoins, l’énergie spécifique 
d’aération est plus élevée (0,487 kWh.m-3). Afin de travailler à faible consommation énergétique, ce 
faible débit d’air (Qg = 0,195 Nm3.h-1) a servi de référence pour les autres expériences. Un 
séquençage de l’aération a ainsi été mis en place, pour un même débit net d’aération, mais avec un 
fort débit de gaz ponctuel pendant 10 s puis un débit plus faible durant 290 s. Cette technique a 
montré d’intéressants résultats, avec une pression transmembranaire inférieure à 0,3 bar. 
Concernant le séquençage de la perméation et de l’aération, la perméation discontinue induit des 
consommations énergétiques plus importantes mais permet de modifier les propriétés du gâteau et de 
le rendre plus réversible, ce qui permet alors de diminuer les coûts liés au nettoyage chimique et au 
rétrolavage. 
La perméation discontinue est une méthode prometteuse afin de garder une pression 
transmembranaire et des vitesses de colmatage relativement faibles. Des expériences à long terme 
avec une alimentation continue et des périodes de relaxation permettraient d’observer ces influences 
sur du plus long terme. 
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Améliorer le traitement de l'eau est un défi majeur pour le XXIème siècle. Les bioréacteurs à 
membranes (BAM) sont une réponse. En effet, il s’agit de procédés de traitement très performants du 
point de vue de la qualité de l’effluent, de la surface au sol occupée par l’installation et de son 
adaptabilité aux stations d’épuration actuelles.  
Néanmoins, un facteur limitant ce type de procédés persiste : le colmatage membranaire. Le 
dimensionnement, la conduite et l’optimisation des bioréacteurs à membranes restent encore 
problématiques en raison de connaissances insuffisantes sur les mécanismes de colmatage. Ce sont 
plus largement les objectifs du projet européen EUROMBRA. Limiter le colmatage engendre des 
coûts de production plus faibles et rend le procédé BAM plus compétitif vis à vis du procédé à boues 
activées classique.  
L’objectif de ce travail de thèse était de caractériser l’influence de l’aération sur 
(i) l’hydrodynamique en lien avec la configuration du module membranaire et pour cette configuration 
de BAM, (ii) le colmatage membranaire en lien avec la caractérisation de l’écoulement gaz-liquide. 
Dans cette optique, cette étude a été réalisée sur un BAM fonctionnant avec un module à 
l’extérieur du bioréacteur contenant des fibres creuses en filtration externe/interne confinées dans un 
carter, avec un recyclage à faible vitesse du concentrat vers le bioréacteur et avec une aération à la 
base du faisceau de fibres pour limiter le colmatage. 
L’étude s’est attachée à :  
- étudier l’hydrodynamique du gaz et du liquide à une échelle globale et les régimes 
d’écoulement en réalisant des mesures de rétention gazeuse et de distribution des temps 
de séjour, au sein de plusieurs configurations de modules fibres creuses en milieu 
confiné. Il s’agissait en particulier de quantifier l’influence de l’injection du gaz et du liquide 
dans le module sur le mélange global de l’ensemble de la phase liquide et sur l’éventuelle 
présence de zones mortes ou de courts-circuits selon la densité et la disposition des 
fibres ; 
- tester de larges gammes de vitesses superficielles de gaz et de liquide à l’aide de 
suspensions synthétiques pour pouvoir caractériser le colmatage particulaire dans 
différentes géométries de modules. Plusieurs critères ont été évalués : la vitesse de 
colmatage en fonction de la quantité de volume filtré, la réversibilité au rétrolavage et à 
une variation de flux ; 
- déterminer la géométrie optimale du module afin de concilier une production d’eau 
suffisante et un colmatage limité pour de faibles coûts énergétiques ; 
- optimiser les conditions de perméation et d’aération lors de la filtration de boues activées 
de bioréacteurs à membranes pour le traitement des eaux usées domestiques avec une 
attention plus particulière au rôle des composés solubles et colloïdaux dans le colmatage 
des membranes. 
L’échelle a été choisie pour être représentative des configurations industrielles : les essais ont été 
réalisés sur un pilote à échelle semi-industrielle avec des modules fibres creuses fournis par la société 
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Polymem avec des surfaces membranaires comprises entre 0,75 à 3,02 m2. Une large gamme de 
vitesses superficielles de gaz et de liquide a été testée dans cinq modules membranaires pour étudier 
l’influence de la densité de fibres et leur positionnement, et dans un module sans fibres pour 
déterminer l’influence de la présence des fibres sur l’écoulement gaz-liquide. Quatre fluides ont été 
utilisés : (i) l’eau pour la caractérisation hydrodynamique ; (ii) des suspensions de bentonite pour 
étudier le colmatage particulaire ; (iii) du surnageant de boues activées pour évaluer l’influence des 
composés solubles et colloïdaux sur le colmatage ; (iv) et enfin des boues activées d’un bioréacteur à 
membranes afin d’optimiser l’aération et la filtration dans des conditions réelles de fonctionnement. 
Les principales conclusions de cette étude sont synthétisées ci-dessous. 
 
Caractérisation de l’hydrodynamique gaz-liquide 
Quel que soit le module de filtration, deux régimes d’écoulement ont été mis en évidence à la fois 
par l’analyse d’images et la mesure de rétentions gazeuses. À faible débit de gaz, la forme des bulles 
est homogène, ce sont des sphères avec un diamètre moyen de 6 mm. Une seconde population de 
grosses bulles (paquets de gaz difformes) apparaît lorsque la coalescence des petites bulles débute 
(régime hétérogène). Ces grosses bulles coexistent avec les petites bulles à partir d’un certain débit 
de gaz. Les grosses bulles coalescées mettent en mouvement les fibres : ce mouvement est plus 
important lorsque la taille des bulles augmente. La transition entre ces deux régimes s’opère à la 
même vitesse superficielle de gaz, quelle que soit la vitesse du liquide (jusqu’à 0,025 m.s-1). Des 
cartes d’écoulement ont ainsi été tracées en fonction de la géométrie du module et ont mis en 
évidence que plus la densité de fibres est importante, plus la coalescence a lieu à une faible 
vitesse superficielle de gaz.  
L’analyse du mélange dans les modules membranaires par les mesures de distribution des temps 
de séjour a montré l’existence de deux zones différentes selon la hauteur du module : (i) une zone de 
type piston en bas du module où la coalescence des bulles est quasi inexistante tout comme le 
mouvement des fibres et (ii) une zone de type parfaitement mélangée dans le haut du module où 
les bulles coalescent davantage et où les fibres sont plus mobiles. Quelles que soient les conditions 
d’aération, cette zone parfaitement mélangée représente plus de 80% du volume libre (volume du 
module moins le volume des fibres). L’aération engendre un mélange élevé au sein du module 
membranaire. Précisons aussi que le mouvement des fibres augmente le mélange de la phase 
liquide par comparaison avec un module vide, sans fibres. 
Une modélisation de la rétention gazeuse a été réalisée à l’aide du modèle de flux de dérive 
(Zuber et Findlay, 1965) utilisé dans les colonnes à bulles et notamment les airlifts. Il prend en compte 
l’hétérogénéité de la phase gazeuse et s’adapte donc bien aux modules membranaires où la phase 
gazeuse est injectée en périphérie du faisceau. La vitesse terminale, déterminée à partir des 
rétentions gazeuses expérimentales, est comprise entre 0,25 et 0,31 m.s-1 pour les petites bulles, et 
entre 0,40 et 0,46 m.s-1 pour les grosses bulles. Cette modélisation a mis en évidence que la 
répartition du gaz dans le module n’est pas homogène et a démontré que la phase gaz est 
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majoritairement présente dans l’espace annulaire. Cette disparité entre l’espace annulaire et le 
faisceau de fibres creuses provoque des phénomènes de recirculation à l’intérieur du module, 
observés notamment avec des bulles stagnantes voire descendantes. La recirculation du liquide a été 
intégrée au modèle pour déterminer les vitesses de liquide ascendantes liées à cette recirculation. 
Elles atteignent 0,2 m.s-1 pour le module avec le taux de remplissage le plus élevé (40%). Les 
rétentions gazeuses du modèle ont alors été comparées aux données expérimentales. La prise en 
considération d’une recirculation du liquide dans le module à taux de remplissage élevé est 
déterminante. Cette recirculation interne pourrait justifier les résultats des analyses de distribution 
des temps de séjour, avec la partie haute du module qui est parfaitement agitée, le mélange étant 
notamment accentué par ce phénomène de recirculation. Cette étape permet d’améliorer la 
compréhension de l’hydrodynamique gaz-liquide au sein des modules fibres creuses. Elle peut 
s’appliquer d’ailleurs à tout type de module membranaire et offre de nombreuses perspectives qui 
seront reprises à la fin de cette conclusion.  
 
Influence de l’aération et de la géométrie du module sur le colmatage particulaire  
L’étude du colmatage particulaire a été réalisée par la filtration des suspensions de bentonite. Les 
expériences ont été menées afin de déterminer le flux à partir duquel la vitesse de colmatage dépasse 
un seuil au delà duquel elle augmente rapidement, et de caractériser la réversibilité à une variation de 
flux selon les modules et les conditions opératoires. 
La vitesse superficielle du liquide ne semble pas modifier les vitesses de colmatage pour la 
gamme étudiée. Par contre, l’aération a un effet bénéfique sur le colmatage principalement dans les 
modules à faible taux de remplissage, car plus la vitesse de gaz est forte, plus la vitesse de 
colmatage est faible. Le colmatage réversible dépend donc uniquement de la vitesse superficielle du 
gaz dans les gammes de vitesses étudiées. Du point de vue de l’aération, un optimum doit être trouvé 
entre vitesse de colmatage faible et coût énergétique faible. Pour travailler à faible flux 
(Jp ≤ 20 L.h-1.m-2), gamme actuellement utilisée dans les bioréacteurs à membranes, une faible 
aération suffit (0,13 Nm3.h-1.m-2 pour un taux de remplissage du module de 20%).  
Concernant l’influence de la géométrie sur le colmatage en lien avec l’aération, les résultats ont 
montré que la position des fibres ne modifie pas la vitesse de colmatage, qu’elles soient réparties 
en un seul faisceau ou en trois faisceaux. Vis à vis du colmatage, il est donc préférable de travailler 
avec des modules à un seul faisceau pour faciliter leur fabrication. Par contre la densité des fibres 
joue un rôle important sur les performances de filtration car le colmatage est réduit lorsque le taux 
de remplissage diminue pour une filtration réalisée à mêmes vitesses superficielles. Il semble donc 
préférable de travailler avec le module ayant la densité de fibres la plus faible (10%). Néanmoins, 
c’est dans le module à densité de fibres moyenne (20%) que l’énergie spécifique liée à l’aération est 
la plus faible car la production de perméat y est soutenue étant donné sa surface membranaire 
(1,51 m2). Ce module a donc été choisi pour la suite de l’étude réalisée avec des boues activées de 
bioréacteurs à membranes. 
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Caractérisation du colmatage avec des fluides réels en lien avec les conditions d’aération 
Les essais de filtration de surnageant de boues activées ont montré que la vitesse de colmatage 
est identique quel que soit le débit d’aération (pour un SADm ≤ 0,26 Nm3.h-1.m-2). Dans le surnageant 
de boues activées, trois populations de composés ont été identifiées grâce à des analyses par 
chromatographie d’exclusion stérique haute performance (HPLC-SEC) couplée à une détection de 
fluorescence. Deux populations de type protéines, des macromolécules (poids moléculaire > 10 kDa) 
et des molécules à faible poids moléculaire (< 1 kDa) ont été trouvées, ainsi qu’une population de 
substances humiques à faible poids moléculaire. Nous avons mis en évidence une proportionnalité 
entre l’augmentation des vitesses de colmatage et la proportion de macromolécules de type 
protéines, ce qui souligne le rôle des ces composés dans le colmatage des membranes, et un faible 
rôle des petites molécules de type substances humiques et protéines. 
Aucun rôle de l’aération sur le colmatage n’a pu être observé pour ce type de colmatage 
(moléculaire). En revanche, la filtration avec une forte aération augmente la réversibilité du dépôt 
et la quantité de molécules organiques présentes dans les eaux de rétrolavage. 
La seconde étape de cette étude du colmatage avec des fluides réels a été menée avec des boues 
activées provenant d’un bioréacteur à membranes situé en parallèle d’une station de traitement des 
eaux usées domestiques. Un essai de séquençage de l’aération a été mis en place, avec un fort débit 
de gaz ponctuel, sur un temps très court. Cette technique a montré d’intéressants résultats comparés 
à l’aération continue, avec une pression et des vitesses de colmatage faibles. 
Le séquençage de la filtration a également été étudié et a montré des résultats intéressants, avec un 
maintien des vitesses de colmatage faibles comparées à la filtration continue. La durée de filtration 
maximale entre deux périodes de relaxation préconisée est de 7,5 minutes pour éviter au dépôt formé 
d’être trop résistant et non réversible par un simple rétrolavage à l’eau.  
Ces deux séquençages ont ensuite été couplés et le séquençage de la filtration s’est avéré plus 
performant avec l’utilisation d’une aération continue qu’avec une aération discontinue à même débit 
net de gaz injecté. 
Concernant les énergies spécifiques liées à l’aération, la filtration discontinue induit des 
consommations énergétiques plus importantes, mais elle permet de modifier les propriétés du gâteau 
et de rendre le colmatage plus réversible, permettant alors de diminuer les coûts liés au nettoyage 
chimique et au rétrolavage. La filtration discontinue avec une aération continue est donc un 
protocole de filtration prometteur afin de garder une pression transmembranaire et des vitesses de 
colmatage relativement faibles, améliorant ainsi les performances des bioréacteurs à membranes.  
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Perspectives envisagées pour la poursuite de ces travaux de thèse 
La modélisation de l’hydrodynamique peut être approfondie. En effet, elle a été réalisée sans 
prendre en compte d’une part la faible vitesse superficielle de liquide dans le module induite par la 
boucle de recyclage entre le bioréacteur et le module.  
Il serait intéressant de poursuivre cette modélisation en intégrant cet écoulement liquide 
supplémentaire afin de caractériser le système dans son mode de fonctionnement complet et en 
prenant en compte le phénomène d’expansion du faisceau.  
La modélisation pourrait enfin être approfondie par une étude plus locale des vitesses de liquide et 
des rétentions gazeuses dans le module. Il serait par exemple possible d’utiliser l’anémométrie à fil 
chaud afin de mesurer les vitesses locales de liquide sur la zone annulaire, pour valider les résultats 
et déterminer les profils de vitesses. De plus, ces mesures pourraient également être réalisées sur 
toute la hauteur du module afin d’observer les différences possibles entre le bas et le haut du module, 
et de les relier aux deux zones de mélange mises en évidence lors des analyses DTS. 
Concernant les rétentions gazeuses, il serait intéressant de réaliser les mesures avec filtration 
d’eau afin d’évaluer l’influence d’un flux liquide convectif vers la membrane sur le taux de gaz dans le 
module. Les mêmes mesures pourraient également être réalisées en remplaçant l’eau ultrafiltrée par 
de la boue activée pour étudier l’impact de la rhéologie du fluide sur les valeurs de rétentions 
gazeuses que ce soit avec ou sans filtration. À l’échelle locale, il serait intéressant de mesurer le taux 
de gaz présent à l’intérieur du faisceau et ainsi déterminer la différence de volumes de gaz entre la 
périphérie et le cœur du faisceau, à différentes hauteurs du module. 
Des enregistrements vidéo permettraient d’étudier le mouvement des fibres et une étude 
approfondie des zones colmatées permettrait de faire le lien entre mouvement des fibres et 
colmatages interne et externe du faisceau. 
Pour la filtration de boues activées, des expériences à long terme, avec une alimentation continue 
et des périodes de relaxation, permettraient d’observer ces influences sur une échelle de temps plus 
importante. Des essais sur le pilote de la station d’épuration pourraient être réalisés avec les 
conditions optimales déterminées grâce à ces travaux : travailler avec un module fibres creuses libres 
externe/interne, réparties sur un seul faisceau, avec un taux de remplissage de 20% et une surface 
filtrante de 1,51 m2, et réaliser la filtration avec des périodes de relaxation toutes les 7,5 min, et une 
aération modérée, avec un SADm de 0,026 Nm3.h-1.m-2. 
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Annexes du Chapitre II 
Nettoyages chimiques des membranes 
Chacune de ces méthodes concerne l’élimination de composés en particulier. Les deux premiers 
nettoyages sont ceux qui ont été les plus utilisés.  
- Lavage au chlore : Filtration d’une solution de chlore à 1000 ppm pendant 30 minutes 
puis mise en contact des membranes avec cette solution pendant 1h30 pour éliminer les 
bactéries.  
- Lavage au chlore et à la soude : Filtration d’une solution de chlore à 200 ppm et de 
soude à 4 g.L-1 pendant 30 minutes puis mise en contact des membranes avec cette 
solution pendant 1h30 pour éliminer les bactéries et les matières organiques. 
- Lavage à l’acide oxalique : Filtration d’une solution d’acide oxalique à 5 g.L-1 pendant 
30 minutes puis mise en contact des membranes avec cette solution pendant 1h30 pour 
éliminer les dépôts d’origine minérale.  
- Lavage à l’Ultrasile : Filtration d’une solution d’Ultrasile (tensioactif) à 10 g.L-1 et à une 
température de 35°C pendant 10 minutes puis mise en  contact des membranes avec cette 
solution pendant 20 minutes pour nettoyer complètement la membrane. 
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Détails des calculs des rétentions gazeuses 
he
hs
Zs
Ze
Sortie
Entrée
Patm
h’e
h’s Ps
Pe
Patm
Patm
 
Figure a. Dispositif pour les mesures de pertes de charge et de rétentions gazeuses. 
dzgdP llgg ⋅⋅+−= )( ρερε  (1) 
1=+ lg εε  (2) 
se PPP −=∆  (3) 
A l’entrée du module : 
atmeele PZhgP +−⋅⋅= )(ρ   (4) 
atmellgge PhgP +⋅⋅+= ')( ρερε  (5) 
A la sortie du module : 
atmssls PZhgP +−⋅⋅= )(ρ  (6) 
atmsllggs PhgP +⋅⋅+= ')( ρερε  (7) 
En utilisant les équations (4) et (6), l’équation (3) devient : 
))()(( seselse ZZhhgPPP −−−⋅⋅=−=∆ ρ  (8) 
En utilisant les équations (5) et (7) et en supposant ggll ρερε >> , l’équation (3) devient :  
)ZZ(g)'h'h(gPPP esllsellse −⋅⋅⋅=−⋅⋅⋅=−= ρερε∆  (9)  
 
 
Annexes 
 353 
En combinant les equations (8) et (9), la rétention liquide peut être calculée comme suit : 
es
es
es
sese
l ZZ
hh
ZZ
ZZhh
−
−
−=
−
−−−
= 1))()((ε  (10) 
Et avec l’équation (2), la rétention gazeuse peut être déterminée en utilisant l’équation (11). 
es
es
g ZZ
hh
−
−
=ε  (11) 
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Courbe de calibration pour les analyses DTS 
 
Figure b. Courbe de calibration pour les analyses DTS : concentration en NaCl (g.L-1) ajouté au cours 
de l’expérience en fonction de la conductivité σ(mS.cm-1). 
Cette courbe de calibration a été réalisée avec de l’eau ultrafiltrée et c’est pourquoi la conductivité 
est égale 0,18 mS.cm-1 en absence de sel NaCl. Cette valeur correspond à la conductivité de cette 
eau de dilution. 
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Annexes du Chapitre III 
Tableau a. Diamètres hydrauliques des différents modules. 
Module 
 Vide 
 
1SS 
 
1MS 
 
3MS 
 
1LS 
 
1LL 
 
dH (10-3 m)  67,8 10,7 5,2 5,2 2,0 4,6 
 
Tableau b. Nombres de Reynolds calculés avec le diamètre hydraulique de chacun des modules pour 
différentes vitesses superficielles de liquide. 
Reavec fibres 
  Module 
 
 1SS 1MS 3MS 1LS 1LL 
Uls = 0,013 m.s-1  140 70 70 30 60 
Uls = 0,025 m.s-1  270 130 130 50 120 
Uls = 0,038 m.s-1  - - - 80 180 
 
Tableau c. Vitesses du liquide en entrée calculées pour chacun des modules pour les trois vitesses 
superficielles de liquide correspondantes. 
Ul entrée 
  Module 
  vide 1SS 1MS 3MS 1LS 1LL 
Uls = 0,013 m.s-1  0,456 0,418 0,371 0,371 0,281 0,312 
Uls = 0,025 m.s-1  0,912 0,833 0,739 0,739 0,561 0,625 
Uls = 0,038 m.s-1  - - - - 0,842 0,938 
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Tableau d. Nombres de Reynolds en entrée du module calculés pour chacun des modules pour 
différentes vitesses superficielles de liquide. 
Re
 entrée 
  Module 
  vide 1SS 1MS 3MS 1LS 1LL 
Uls = 0,013 m.s-1  5000 4600 4100 4100 3100 3400 
Uls = 0,025 m.s-1  10000 9200 8100 8100 6200 6900 
Uls = 0,038 m.s-1  - - - - 9300 10300 
 
Reynolds de mélange de chacun des modules en fonction des 
vitesses superficielles de gaz et de liquide 
Tableau e. Reynolds de mélange du module vide en fonction des vitesses superficielles de liquide et 
de gaz. 
Rem 
 
 
Ugs = 0 m.s-1 Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  880 3500 6000 8500 
Uls = 0,025 m.s-1  1700 4300 6800 9300 
 
Tableau f. Reynolds de mélange du module 1SS en fonction des vitesses superficielles de liquide et 
de gaz. 
Rem 
 
 
Ugs = 0 m.s-1 Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  140 550 950 1300 
Uls = 0,025 m.s-1  270 670 1100 1500 
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Tableau g Reynolds de mélange des modules 1MS et 3MS en fonction des vitesses superficielles de 
liquide et de gaz. 
Rem 
 
 
Ugs = 0 m.s-1 Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  70 260 460 650 
Uls = 0,025 m.s-1  130 330 520 710 
 
Tableau h. Reynolds de mélange du module 1LS en fonction des vitesses superficielles de liquide et 
de gaz. 
Rem 
 
 
Ugs = 0 m.s-1 Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  30 100 180 
Uls = 0,025 m.s-1  50 130 200 
Uls = 0,038 m.s-1  80 150 230 
 
Rem 
 
 
Ugs = 0,112 m.s-1 Ugs = 0,154 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  250 340 
Uls = 0,025 m.s-1  280 360 
Uls = 0,038 m.s-1  300 390 
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Tableau i. Reynolds de mélange du module 1LL en fonction des vitesses superficielles de liquide et 
de gaz. 
Rem 
 
 
Ugs = 0 m.s-1 Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  60 240 410 
Uls = 0,025 m.s-1  120 290 470 
Uls = 0,038 m.s-1  180 350 530 
 
 
 
 
Rem 
 
 
Ugs = 0,112 m.s-1 Ugs = 0,154 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  580 770 
Uls = 0,025 m.s-1  630 830 
Uls = 0,038 m.s-1  690 890 
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Modèles et données des analyses de distribution des temps de 
séjour pour chacun des modules 
Module vide 
Tableau j. Ratios µ/τ et valeurs de σ² pour le module vide à différentes vitesses de liquide et de 
gaz (m.s-1). 
  
Ugs = 0 m.s-1  Ugs = 0,038 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  0,98  0,02  1,12  0,46 
Uls = 0,025 m.s-1  0,98  0,06  0,97  0,25 
 
  
Ugs = 0,076 m.s-1  Ugs = 0,112 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  0,99  0,48  0,87  0,50 
Uls = 0,025 m.s-1  0,92  0,28  0,88  0,28 
 
Tableau k. Modèles de réacteurs pour le module vide à différentes vitesses de liquide et de 
gaz (m.s-1). 
Μοδλεσ ∆ΤΣ 
  
Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)        
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)        
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)            
Uls = 0,025 m.s-1  
1 RP (30%) 
en série avec  
1 RPA (70%)        
1 RP (30%) 
en série avec  
1 RPA (70%)        
1 RP (30%) 
en série avec  
1 RPA (70%)        
 
Annexes 
 360 
Module 1SS 
Tableau l. Ratios µ/τ et valeurs de σ² pour le module 1SS à différentes vitesses de liquide et de 
gaz (m.s-1). 
  
Ugs = 0 m.s-1  Ugs = 0,038 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  0.98  0,17  0,97  0,58 
Uls = 0,025 m.s-1  0,80  0,07  1,07  0,54 
 
  
Ugs = 0,076 m.s-1  Ugs = 0,112 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  1,02  0,59  1,05  0,66 
Uls = 0,025 m.s-1  1,11  0,50  1,16  0,48 
 
Tableau m. Modèles de réacteurs pour le module 1SS à différentes vitesses de liquide et de 
gaz (m.s-1). 
Μοδλεσ ∆ΤΣ 
  
Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  
1 RP (13%) 
en série avec  
1 RPA (87%)        
1 RP (13%) 
en série avec  
1 RPA (87%)        
1 RP (10%) 
en série avec  
1 RPA (90%)            
Uls = 0,025 m.s-1  
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)            
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)        
- 
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Module 1MS 
Tableau m. Ratios µ/τ et valeurs de σ² pour le module 1MS à différentes vitesses de liquide et de 
gaz (m.s-1). 
  
Ugs = 0 m.s-1  Ugs = 0,038 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  1,17  0,35  1,05  0,69 
Uls = 0,025 m.s-1  0,89  0,34  1,18  0,74 
 
  
Ugs = 0,076 m.s-1  Ugs = 0,112 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  1,07  0,68  1,13  0,70 
Uls = 0,025 m.s-1  1,03  0,49  1,20  0,49 
 
Tableau o. Modèles de réacteurs pour le module 1MS à différentes vitesses de liquide et de 
gaz (m.s-1). 
Μοδλεσ ∆ΤΣ 
  
Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  
1 RP (8%) 
en série avec  
1 RPA (92%)        
1 RP (8%) 
en série avec  
1 RPA (92%)        
1 RP (8%) 
en série avec  
1 RPA (92%)        
Uls = 0,025 m.s-1  - 
1 RP (15%) 
en série avec  
1 RPA (85%)        
- 
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Module 3MS 
Tableau p. Ratios µ/τ et valeurs de σ² pour le module 3MS à différentes vitesses de liquide et de 
gaz (m.s-1). 
  
Ugs = 0 m.s-1  Ugs = 0,038 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  0,98  0,20  1,05  0,66 
Uls = 0,025 m.s-1  1,08  0,32  1,13  0,64 
 
  
Ugs = 0,076 m.s-1  Ugs = 0,112 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  1,20  0,71  1,17  0,74 
Uls = 0,025 m.s-1  1,12  0,65  1,19  0,66 
 
Tableau q. Modèles de réacteurs pour le module 3MS à différentes vitesses de liquide et de 
gaz (m.s-1). 
Μοδλεσ ∆ΤΣ 
  
Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  
1 RP (8%) 
en série avec  
1 RPA (92%)        
- - 
Uls = 0,025 m.s-1  
1 RP (15%) 
en série avec  
1 RPA (85%)                
1 RP (15%) 
en série avec  
1 RPA (85%)        
- 
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Module 1LS 
Tableau r. Ratios µ/τ et valeurs de σ² pour le module 1LS à différentes vitesses de liquide et de 
gaz (m.s-1). 
  
Ugs = 0 m.s-1  Ugs = 0,038 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  1,45  0,60  1,49  0,97 
Uls = 0,025 m.s-1  0,96  0,30  1,27  0,87 
Uls = 0,038 m.s-1  1,32  0,55  1,23  0,85 
 
  
Ugs = 0,076 m.s-1  Ugs = 0,112 m.s-1  Ugs = 0,154 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  1,29  0,71  1,38  0,79  1,27  0,71 
Uls = 0,025 m.s-1  1,36  0,76  1,37  0,65  1,51  0,66 
Uls = 0,038 m.s-1  1,32  0,95  1,36  0,71  1,13  0,62 
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Module 1LL 
Tableau s. Ratios µ/τ et valeurs de σ² pour le module 1LL à différentes vitesses de liquide et de 
gaz (m.s-1). 
  
Ugs = 0 m.s-1  Ugs = 0,038 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  1,18  0,38  1,03  0,69 
Uls = 0,025 m.s-1  1,02  0,20  1,07  0,62 
Uls = 0,038 m.s-1  1,07  0,19  1,19  0,52 
 
  
Ugs = 0,076 m.s-1  Ugs = 0,112 m.s-1  Ugs = 0,154 m.s-1 
  µ/τ  σ²  µ/τ  σ²  µ/τ  σ² 
Uls = 0,013 m.s-1  1,06  0,76  1,05  0,74  1,03  0,71 
Uls = 0,025 m.s-1  1,09  0,58  1,15  0,60  1,07  0,56 
Uls = 0,038 m.s-1  1,11  0,53  1,16  0,50  1,20  0,47 
 
Tableau t. Modèles de réacteurs pour le module 1LL à différentes vitesses de liquide et de gaz (m.s-1). 
Modèles DTS 
  
Ugs = 0,038 m.s-1 Ugs = 0,076 m.s-1 Ugs = 0,112 m.s-1 Ugs = 0,154 m.s-1 
Uls = 0,013 m.s-1  
1 RP (10%) 
en série avec  
1 RPA (90%)        
1 RP (10%) 
en série avec  
1 RPA (90%)        
1 RP (10%) 
en série avec  
1 RPA (90%)        
1 RP (10%) 
en série avec  
1 RPA (90%)        
Uls = 0,025 m.s-1  
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)                    
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)                    
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)                    
1 RP (20%) 
en série avec  
1 RPA (80%)                    
Uls = 0,038 m.s-1  - 
1 RP (25%) 
en série avec  
1 RPA (75%) 
- - 
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Annexes du Chapitre IV 
Filtration de suspensions de bentonite à 7 g.L-1 
 
Figure c. Influence de l’aération sur le colmatage particulaire lors de la filtration d’une suspension de 
bentonite à 7 g.L-1 au sein du module 1LL 
pour Uls = 0,019 m.s-1 et Ugs = □ 0,012 et ■ 0,127 m.s-1. 
 
Figure d. Influence de la vitesse superficielle de liquide sur le colmatage particulaire lors de la 
filtration d’une suspension de bentonite à 7 g.L-1 au sein du module 1LL pour Ugs = 0,012 m.s-1 
et Uls = ○ 0,019 et ● 0,038 m.s-1. 
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Annexes du Chapitre V 
Tableau u. Fractions de molécules dans l’alimentation et le concentrat au cours du temps par rapport à 
l’alimentation initiale lors de la filtration de surnageant sans aération, Ugs = 0 m.s-1. 
Prélèvement  Aire sous la courbe (mV.mL) 
Type de molécules  Protéines  Substances humiques 
Poids moléculaire  > 10 kDa < 1 kDa  < 1 kDa 
Alimentation initiale  1,00 1,00  1,00 
Concentrat à t = 6 min, Jp = 10 L.h-1.m-2  0,49 0,64  0,75 
Concentrat à t = 11 min, Jp = 15 L.h-1.m-2  0,29 0,55  0,69 
Concentrat à t = 21,5 min, Jp = 20 L.h-1.m-2  0,17 0,66  0,71 
Concentrat à t = 32 min, Jp = 25 L.h-1.m-2  0,05 0,62  0,72 
Concentrat à t = 43,5 min, Jp = 30 L.h-1.m-2  0,01 0,56  0,68 
Alimentation finale  0,00 0,58  0,68 
  
  
 
